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Le but principal de ce travail est de caracteriser de facon experimental 
I'hydrodynamique de differents melangeurs coaxiaux et de comparer leur 
performance. Ces melangeurs sont tres utiles lors d'operations de melange au 
cours desquelles un changement rheologique apparaTt. Lorsque les proprietes 
rheologiques changent, celles-ci affectent les performances du melange. Cette 
evolution s'explique par une reaction chimique ou biochimique, ou encore par 
un changement physique dans la structure du milieu melange. Ce changement 
peut induire une augmentation de la viscosite qui peut devenir beaucoup plus 
grande que celle des composantes initiales. Ce comportement affecte le 
melange et presente un defi important en termes de conception. Comme il est 
souvent impossible de changer un agitateur dans une cuve durant les 
operations de melange, I'industrie se tourne vers des systemes d'agitation 
combinant differents agitateurs, tels les melangeurs coaxiaux, dans le but de 
surmonter cette difficulty. Ces melangeurs sont flexibles, car ils sont souvent 
composes d'un mobile raclant de type ancre en peripherie du reservoir et de 
differentes turbines de dispersion placees au centre de la cuve. 
L'independance des systemes de guidage de chacun des mobiles permet de 
faire fonctionner le systeme en mode co-rotatif ou contra-rotatif. 
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L'objectif principal de cette these, quant a lui, est de caracteriser 
I'hydrodynamique du melange dans les melangeurs coaxiaux. 
Bien que I'hydrodynamique des melangeurs coaxiaux est complexe, les 
travaux ont permis de caracteriser les performances hydrodynamiques de 
differentes configurations de melangeurs coaxiaux dans les regimes laminaire, 
transitoire et en debut de regime turbulent. Les resultats experimentaux et 
numeriques ont nettement demontre la superiority d'une configuration 
combinant une turbine de type Mixel TT a une ancre en termes de puissance 
lorsque comparee a une configuration combinant une turbine Rushton a la 
meme ancre. De plus, il est etabli que le mode co-rotatif est superieur au mode 
contra-rotatif pour ces deux configurations. 
D'un autre cote, influence du diametre de la turbine centrale a ete traitee et il 
a ete conclu que, dans le regime laminaire et en debut de regime transitoire, un 
rapport de 1/3 entre le diametre de la turbine centrale et celui de la cuve est 
souhaitable. En fin de regime transitoire et en regime turbulent, ce rapport 
augmente a 1/2. De plus, il a ete possible de determiner de nouvelles 
definitions du nombre de Reynolds et du nombre de puissance basees sur un 
nouveau diametre caracteristique et une nouvelle Vitesse caracteristique pour 
les modes co- et contra-rotatifs. II est prouve que ces correlations sont 
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applicables pour des turbines radiales et axiales et sont significativement 
meilleures que les correlations precedemment proposees dans la litterature. 
Par ailleurs, la performance hydrodynamique d'un nouveau melangeur coaxial, 
le Superblend, a ete traitee. Les travaux ont permis de demontrer I'efficacite de 
ce nouveau melangeur coaxial lorsque compare a differentes configurations de 
melangeurs coaxiaux et a double arbres excentres. Pour les differentes 
configurations etudiees, le mode co-rotatif permet d'obtenir de meilleures 
capacites d'homogeneisation que le mode contra-rotatif. Ces capacites se 
traduisent par un plus petit temps de melange et une plus petite consommation 
d'energie du melange. 
La derniere partie presente Papplicabilite des nouvelles correlations presentees 
dans cette these. II a ete demontre que ces relations sont valides pour 
plusieurs types de melangeurs coaxiaux ainsi qu'un melangeur a deux arbres 
excentriques. Les correlations se sont montrees adequates pour les divers 
scenarios incluant differents modes de rotation et ratios de Vitesse. Par contre, 
ces relations presentent une limitation : elles sont seulement valables lorsque 
les agitateurs sont dependants ou encore quand ils interagissent ensemble. De 
plus, ces correlations permettent d'obtenir une courbe de puissance 
caracteristique unique pour un melangeur coaxial. Cette courbe, obtenue pour 
une certaine combinaison d'agitateurs, permet d'estimer la puissance pour un 
X 
autre arrangement combinant d'autres mobiles en utilisant les ratios de Kp. 
Cette extension de nos travaux ouvre de nouvelles avenues permettant de 
predire la performance de nouvelles configurations de melangeurs coaxiaux en 
se basant sur des systemes de reference deja etudies. 
XI 
ABSTRACT 
Mixing is the most used unit operation in chemical engineering. There are 
several process objectives related to mixing and agitation operations such as 
thermal homogenisation, emulsification, fermentation, etc. However, during 
mixing operations of a process, rheological changes often occur and they affect 
the mixing performances. This evolution can be explained by a chemical 
reaction or else by a physical change in the structure of the solution. These 
changes can induce an increase in the viscosity of the solution which can 
become much higher compared to the viscosity of the initial phases. This 
behaviour affects mixing and presents a big challenge in terms of design. It is 
often impossible to change the agitator in the tank during mixing operations. 
Hence, the industry is turning more and more to agitation systems combining 
different agitators in order to overcome this difficulty. This explains why coaxial 
mixers are gaining more and more in popularity in various industrial processes. 
Their flexibility and their great efficiency were proven in the last years. 
The main objective of this thesis is to characterize the hydrodynamics of 
coaxial mixers. 
The first part of this work deals with the characterization of the hydrodynamic 
performances of two configurations of the coaxial mixer in the laminar and 
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transitional regimes: one combining a radial impeller (Rushton turbine) and an 
anchor and the other one combining an axial impeller (Mixel TT) and the same 
anchor. Experimental and numerical results conclude the net superiority of the 
Mixel TT-anchor configuration in terms of energy consumption and mixing 
energy. Also, the co-rotating mode was found to be superior in both 
configurations compared to the counter-rotating mode. 
The second part focuses on the influence of the diameter of the central turbine 
in a coaxial mixer. By comparing four different diameter Rushton turbines 
combined with an anchor, it appears that the best performance in the laminar 
and early transitional regimes is obtained when the turbine to tank diameter 
ratio is equal to 1/3. In the upper transition and turbulent regimes, this ratio 
goes up to 1/2 in order to obtain the best performances in terms of mixing 
efficiency criteria. Once again, the co-rotating mode was proved to be more 
efficient than the counter-rotating mode. Finally, this second part introduces 
new definitions of Reynolds number and power number based on new 
characteristic diameter and speed. These correlations proved to be applicable 
for radial and axial impellers and to be significantly better than the ones 
previously proposed in the literature. 
The third part focuses on the hydrodynamic performances of a newly 
introduced mixer, the Superblend coaxial mixer, consisting of a Maxblend® 
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impeller and a helical ribbon mounted on two independently actuated coaxial 
shafts. Based on mixing efficiency criteria, it was confirmed that the co-rotating 
mode is consistently yielding the best results in the laminar and early transition 
regimes. Recent power correlations were proven to be readily applicable for the 
Superblend. Also, this third part demonstrated the remarkable efficiency of the 
Superblend and its superiority when compared to standard coaxial mixers 
based on different mixing efficiency criteria. 
Finally, the last part focuses on the applicability of the new correlations 
presented in this thesis. These relations were shown to be valid for different 
types of coaxial mixers as well as a dual shaft mixer. The correlations are 
suitable for different scenarios including different rotational modes and speed 
ratios. However, these relations have a limitation: they are only applicable 
when the agitators are dependent and when they have interaction with each 
other. In addition, these correlations allow getting a unique power master curve 
for a coaxial mixer. This curve, obtained for a certain combination of agitators, 
allows the estimation of the power consumption for another arrangement 
combining other impellers using Kp rations. This new extension of our previous 
work opens new avenues and allows characterizing just one configuration of a 
coaxial mixer and predicting the performance of other configurations based on 
the performance of this one. 
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1.1 Contexte et motivation 
L'operation unitaire la plus frequemment utilisee dans le domaine du genie 
chimique demeure le melange. II joue un role primordial dans le succes de 
multiples operations incluant la dissolution de solides, les formulations de 
medicaments, la cristallisation ainsi que les reactions chimiques. Celui-ci se 
retrouve notamment, dans I'industrie alimentaire, petrochimique, 
pharmaceutique, papetiere, de meme que, dans differents domaines de 
I'industrie tel que la fabrication d'adhesifs, de scellant, de produits 
cosmetiques, des peintures, de lubrifiants, d'insecticides et de carburants 
solides. 
Deux problemes fondamentaux subsistent a ce niveau : la conception de 
nouveaux systemes de melange et I'optimisation de ceux qui existent deja. 
Trois facteurs peuvent influencer I'efficacite d'un systeme de melange soient le 
type d'agitateur, les regimes d'ecoulement (laminaire, transitoire et turbulent) et 
les caracteristiques hydrodynamiques (pompage, temps de circulation, temps 
de melange, puissance consommee, taux de cisaillement effectif) (Tatterson, 
1991). 
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II existe plusieurs types cooperations parmi lesquelles intervient 
I'agitation/melange, telles que I'homogeneisation thermique, I'emulsification, la 
fermentation. Comme, il n'y a aucun systeme de melange universel pour toutes 
les applications, la conception de melangeurs assurant une grande efficacite 
devient laborieuse. Le manque de connaissance necessaire en physique du 
melange, entraTne des pertes economiques elevees pour I'industrie : il a ete 
calcule qu'entre 1 et 10 milliards de dollars sont perdus chaque annee en 
Amerique du Nord (Harnby et al. 1992). 
1.2 Fluides newtoniens et non newtoniens 
Tous les fluides homogenes pour lesquels la dissipation d'energie est due aux 
collisions d'especes moleculaires relativement petites, ont un comportement 
newtonien (gaz, liquides usuels et solutions de molecules de faibles poids 
moleculaires). Ces fluides sont caracterises par la predominance des forces 
hydrodynamiques par rapport aux forces collo'idales. Par consequent, les 
fluides newtoniens ont une viscosite constante qui ne varie pas selon la vitesse 
de cisaillement. 
Les fluides non newtoniens presentent pour leur part, une viscosite qui n'est 
pas constante, done, influencable par le cisaillement. La rheologie lors du 
melange de fluides non newtoniens devient par le fait, complexe. La majorite 
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des fluides possedent un comportement non newtonien, obeissent a la loi de 
puissance t=kyn ou t est la contrainte de cisaillement, k est I'indice de 
consistance du fluide et n est I'indice d'ecoulement. Lorsque 0 < n < 1, le fluide 
possede un comportement pseudo-plastique ou rheofluidifiant. Quand n > 1, le 
fluide est dit dilatant ou rheoepaississant. 
1.3 Regimes d'ecoulement 
Pour un agitateur et un fluide visqueux donnes, suivant les valeurs de la 
vitesse d'agitation du mobile, trois regimes d'ecoulement differents peuvent 
apparattre au sein d'une cuve mecaniquement agitee : le regime laminaire, le 
regime de transition et le regime turbulent. 
1.3.1 Regime laminaire 
Pour les faibles vitesses d'agitation ainsi que pour les fluides fortement 
visqueux, le regime d'ecoulement est laminaire et le nombre de Reynolds est 
petit (0,1 <Re<10-50). Pour se melanger, les filets de fluides subissent une 
serie de mecanismes de melange laminaire qui consiste en, un etirement suivi 
d'un repliement puis d'une cassure, voir Figure 1-1 (Ottino, 1990). L'element de 
fluide garde longtemps son individualite et suit un mouvement organise de 
4 
cisaillement : les couches de fluides glissent les unes sur les autres dans le 
sens de I'ecoulement. 
Figure 1-1 : Mecanismes de melange laminaire (etirement-repliement-
cassure) (Ottino, 1990) 
En general, dans les applications industrielles, les operations de melange 
debutent avec des reactifs peu visqueux. Par contre, lors du melange, un 
changement physique de la structure du milieu melange peut apparaitre ou 
encore des reactions chimiques et biochimiques peuvent se produire. Or, cette 
evolution se traduit souvent par un changement de rheologie du systeme qui 
modifie de ce fait, la viscosite du produit final qui elle, s'avere etre beaucoup 
plus grande que celle des reactifs initiaux (Tanguy et al. 1997). II faut, par la 
suite, un systeme de melange approprie des le debut de I'operation pour tenir 
compte des changements physiques, chimiques et rheologiques, puisqu'il est 
difficile de changer les dispositifs utilises durant le melange. En consequence, 
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I'operation de melange subit un changement du regime d'ecoulement et se 
retrouve done, en regime laminaire. 
Par contre, en plus du probleme de changement de rheologie, les industriels 
doivent faire face a d'autres problemes lors de I'operation de melange en 
regime laminaire. Dans les contextes pharmaceutiques, cosmetiques, 
alimentaires et celui des polymeres, les operations de melange se font souvent 
dans des conditions de tres hautes viscosites et de tres faibles vitesses 
d'agitation. Lors de ces operations, plusieurs problematiques apparaissent dont 
la difficulty a disperser des particules ou des bulles, la difficulty a controler le 
pH et des zones de hautes temperatures. Ces complications s'aggravent 
egalement lorsque Ton travaille a grande echelle. 
Ainsi, quand le melange est visqueux et qu'on se retrouve en regime laminaire, 
il faut essayer de creer un mouvement de circulation du fluide pour parvenir a 
une operation de melange efficace afin d'eviter les zones mortes. En general, 
pour le regime laminaire, le diametre de I'agitateur se rapproche du diametre 
de la cuve de melange (Gogate et al. 2000). Dans ce cas precis, les agitateurs 
classiques tels les turbines Rushton et Phelice marine se revelent inefficaces et 
les agitateurs de proximite tels une ancre, un ruban helico'idal ou une turbine a 
pales larges s'averent plus adaptes. 
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Par ailleurs, malgre rimportance cruciale du melange en regime laminaire, peu 
d'etudes ont ete faites concernant ce regime. L'approche fondamentale du 
melange en regime laminaire reste a parfaire. Du a ce manque de 
connaissances fondamentales, les problemes industriels sont traites, au cas 
par cas et selon des approches d'essais et erreurs. 
1.3.2 Regime turbulent 
Pour des vitesses d'agitation tres elevees, les particules de fluide se deplacent 
au hasard dans toutes les directions, meme a contre-courant, le regime est dit 
turbulent. Le nombre de Reynolds est important. 
La plupart des precedes de brassage en regime turbulent utilisent des turbines 
pouvant tourner a haute vitesse. Ainsi, lorsque la viscosite est faible, le regime 
turbulent est atteint rapidement et il y a formation de vortex a I'interieur de la 
cuve. Pour pallier au probleme de vortex, il est possible d'utiliser une turbine 
avec des contre-pales (chicanes). La plupart des precedes utilisent done des 
cuves munies d'une turbine a haute vitesse et de contre-pales. Plusieurs 
turbines sont disponibles telles les turbines a pales droites (refoulement 
radiale), les turbines a pales inclinees et les helices marines (refoulement 
axiale). La selection de ces differents mobiles d'agitation depend du precede 
de melange, des vitesses d'agitation necessaires, de la direction de 
refoulement de I'agitateur et de la consommation de puissance. 
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1.3.3 Regime transitoire 
Le passage du regime laminaire au regime turbulent ne se fait pas 
brutalement. II existe un domaine intermediate ou des variations de vitesses 
de faibles amplitudes prennent naissance. Dans ce regime dit de transition, la 
presence d'instabilites fait que I'ecoulement n'est plus laminaire sans etre 
vraiment turbulent non plus. Le nombre de Reynolds est moyen (10-
50<Re<500). 
1.4 Solutions actuelies 
Au cours des demieres annees, plusieurs types d'agitateurs ont ete 
developpes afin de remedier a differents problemes de melange rencontres 
dans I'industrie, entre autre le probleme du melange en regime laminaire. Pour 
I'operation dans ce regime, ('utilisation d'agitateurs de proximite, tels une ancre 
ou un ruban helico'idal est recommande. Tout comme le recours a une 
extrudeuse bi-vis. Ces agitateurs permettent une homogeneisation et un 
melange a de hautes viscosites. Par contre, puisque I'operation en regime 
laminaire est souvent la consequence d'un changement de rheologie, quelques 
technologies ont ete developpees afin de tenir compte de I'operation a faible et 
haute viscosites. Voici quelques types qui ont ete proposes (Tanguy et al. 
1997): 
1- le melangeur planetaire (voir Figure 1-2a); 
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2- le double agitateur decentre (voir Figure 1-2b); 
3- le melangeur coaxial muni de plusieurs turbines de meme types et 
tournant a la meme vitesse de rotation (voir Figure 1-3a); 
4- le melangeur coaxial muni d'agitateurs de differents types, fonctionnant 






Figure 1-2 : Melangeurs bi-fonctions 
a) Melangeur planetaire; b) Double agitateur decentre 
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(a) (b) 
Figure 1-3 : Melangeurs coaxiaux 
a) Double agitateur centre; b) Melangeur coaxial 
Pour de grands volumes de melange, les agitateurs coaxiaux a double 
fonctionnalite sont beaucoup moins couteux que les melangeurs planetaires 
(Tanguy et al, 2002). L'assemblage mecanique des melangeurs planetaires est 
plus complexe que celle des melangeurs coaxiaux (Zhou et al. 2000). 
Comparativement au double agitateur centre et au double agitateur decentre, 
les melangeurs coaxiaux comportent un agitateur de peripherie qui permet de 
racier les parois de la cuve et done, une meilleure homogeneisation globale 
durant les operations de melange en regime laminaire telle que la preparation 
de polymeres, de cremes, etc. 
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Controle par deux systemes de guidage independants, ce type de melangeur 
est beaucoup plus flexible et permet d'agiter le milieu dans tous les regimes 
d'ecoulement possibles (laminaire, transitoire et turbulent). II n'est done pas 
surprenant de voir ce type de melangeur gagner en popularity dans I'industrie. 
En pratique, les agitateurs centraux de type turbines tournent a haute vitesse 
et ont pour fonction de melanger et de disperser. En peripherie du reservoir, un 
mobile raclant toumant a faible vitesse permet la remise en suspension, le 
nettoyage de la paroi et favorise I'echange thermique dans la cuve. Les deux 
mobiles d'agitation peuvent soit tourner en mode co-rotatif ou en mode contra-
rotatif. 
Dans le cadre de differents precedes industriels actuels, les melangeurs 
coaxiaux suscitent un grand interet en raison de leur flexibility et de leur 
efficacite (Foucault et al. 2004). Ainsi, I'etude plus approfondie de ce type 
d'equipements devient essentielle etant donne qu'ils deviennent populaires, 
mais egalement peu connus d'un point de vue fondamental. 
1.5 Bilan et objectif general 
Realiser la preparation de produits a rheologie complexe releve du defi pour 
les industriels. II est, en effet, rarement possible de modifier I'agitateur utilise 
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au cours du melange. L'industrie essaie done, de developper des systemes 
d'agitation permettant de combiner plusieurs effets en utilisant differents 
agitateurs. Cette combinaison peut s'effectuer soit sur le meme axe de rotation 
ou bien sur deux axes differents. Les melangeurs coaxiaux represented une 
option interessante pour les industries puisqu'ils permettent de combiner un 
agitateur central a un agitateur de peripherie. Les effets de pompage et de 
cisaillement des deux agitateurs permettent d'obtenir des resultats tres 
interessants en termes d'homogeneisation dans une cuve de melange. Par 
contre, bien que ces melangeurs represented une bonne solution et bien qu'ils 
soient de plus en plus utilises industriellement, la connaissance de ceux-ci est 
encore minime et leur conception est souvent faite de maniere empirique en 
fonction du procede cible. Quelques configurations de melangeurs coaxiaux 
ont ete etudiees au cours des dernieres annees. Par contre, la comparaison de 
ces systemes n'a jamais ete faite et les differentes etudes ne s'appuyaient pas 
sur les memes bases de caracterisation hydrodynamique. II est done difficile de 
tirer des conclusions quant a la comparaison des differents melangeurs qui ont 
ete etudies a ce jour. 
Notre etude s'inscrit dans ce contexte. A partir d'etudes anterieures, nous 
approfondirons nos connaissances portant sur les melangeurs coaxiaux et 
presenterons une nouvelle methode pour analyser les donnees et traiter les 
resultats, afin de pouvoir comparer differents melangeurs coaxiaux en se 
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servant des memes criteres. De plus, nous voulons approfondir nos travaux en 
ce qui a trait aux melangeurs a deux arbres excentriques. Ceux-ci, suscitent de 
plus en plus d'interet et sont souvent compares aux melangeurs coaxiaux. 
L'objectif general est de caracteriser I'hydrodynamique du melange dans les 
melangeurs coaxiaux. Des moyens experimentaux et des calculs seront mis en 
ceuvre, afin de fournir les informations necessaires a I'atteinte de cet objectif. 
Afin de bien definir les bases de la recherche, le chapitre qui suit presente une 
revue de litterature sur la theorie de base en melange ainsi que sur 
I'hydrodynamique des agitateurs raclants et non-raclants. Finalement, une 
revue de la litterature sur les melangeurs coaxiaux y sera presentee. 
1.6 Contenu de la these 
Cette these se divise en quatre parties : 
• Le chapitre 2 contient une revue de litterature concernant: 
o la theorie de base en melange; 
o I'hydrodynamique des agitateurs non-raclants; 
o I'hydrodynamique des agitateurs raclants; 
o la litterature sur les melangeurs coaxiaux. 
• Le chapitre 3 presente les etapes de travail. 
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• Le chapitre 4 presente la methodologie utilisee. 
• Les chapitres 5, 6, 7 et 8 presenters, sous forme d'articles, les travaux 
realises, ainsi que les resultats obtenus. 
• Le chapitre 9 presente une discussion generale des travaux. 
• Le chapitre 10 presente une conclusion et les perspectives. 
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CHAPITRE 2 Revue de litterature 
2.1 Theories de base en melange 
2.1.1 Rappels theoriques sur la consommation de puissance 
La reussite de plusieurs operations en procede depend de I'efficacite de 
I'agitation du systeme de melange. II est done, important de prendre en 
consideration, lors de la conception d'une unite de melange, la puissance 
requise pour faire tourner I'agitateur a la vitesse voulue. II faut egalement, tenir 
compte de la geometrie du systeme d'agitation, de la rheologie du milieu et de 
la dynamique de recoupment en utilisant les deux nombres dimensionnels 
suivants : le nombre de puissance (Np) et le nombre de Reynolds (Re). 
Afin de trouver la relation du nombre de puissance, il est possible de proceder 
a une analyse adimensionnelle de la consommation de puissance. Ainsi, 
sachant que la force qui s'oppose au mouvement est la force de traTnee : 
F = 0,5CDpU
2A 2-1 
ou F est proportionnelle a p*U2*A, U est la vitesse et CD le coefficient de 
traTnee qui est suppose constant. Ainsi, sachant que P est proportionnel a F*U, 
P est done proportionnel a p*U3*A. Considerant que U est la vitesse en bout de 
pale, U est done egale a ND. De plus, si on considere que A est proportionnel 
D2, P devient alors proportionnel a p*N3*D5. Ainsi, si Ton definit le nombre de 
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puissance comme un facteur de proportionnalite entre P et p*N3*D5, il est 
possible d'ecrire : 
pour le nombre de Reynolds, nous avons la relation suivante : 
R e = ^ 2-3 
ou P est la puissance consommee par I'agitateur, N est la vitesse de rotation, 
D est le diametre de I'agitateur, p est la masse volumique du fluide et n est sa 
viscosite. 
Le nombre de puissance est tres fortement influence par la vitesse de rotation 
et par le diametre de I'agitateur. A la Figure 2-1, il est possible d'observer la 
correlation entre le nombre de puissance et le nombre de Reynolds pour 
differents agitateurs. Ce nombre adimensionnel est constant en regime 
turbulent, car la friction de celui-ci, est negligee. Puisque Re est tres grand et 
que les forces d'inerties sont beaucoup plus grandes que les forces 
visqueuses. Np peut done, etre assimile a un coefficient de frottement dont la 
valeur diminue avec Re en regime laminaire pour atteindre une valeur 
constante lorsque Re est grand. 
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10. 10^ 10^ 10 
Nombre de Reynolds,' Re 
Figure 2-1 : Courbe caracteristique de puissance: allure generate 
(Roustan, 1999) 
Le nombre de Froude (Fr) represente le rapport entre les forces d'inertie et de 
gravite. II est relie au nombre de puissance par la relation suivante : 
Np = KpRea Frh 2-4 
Cette relation donne une courbe caracteristique a chaque mobile d'agitation. 
Dans le cas d'une cuve avec chicanes (absence de vortex), les effets des 
forces de gravite sont negligeables et le nombre de Froude est egal a 1. 




Sachant que les forces d'inertie sont negligeables par rapport aux forces 
visqueuses en regime laminaire, nous pouvons evaluer cet exposant 
physiquement. Les forces visqueuses peuvent s'ecrire ainsi: 
F a juVL 2-6 
ou L est la longueur caracteristique et V est la vitesse. 
Considerant que L est equivalent a D (diametre de I'agitateur) pour les cuves 
de melange et que le produit de la vitesse par la force represented la 
puissance : 
P a FV 2-7 
puis en combinant les equations 2-6 et 2-7 et considerant que la vitesse est 
equivalente a NL, la puissance devient: 
P a JJN2D3 2-8 
d'ou 
Kp = -4~T 2"9 
Ainsi, en utilisant les relations de Re et Np des equations 2-2 et 2-3, le 
raisonnement en regime laminaire se solde par: 
Np = KpRe'1 2-10 
La Figure 2-1 represente, en I'absence et en presence de contre-pales, failure 
generale de la courbe caracteristique d'un mobile d'agitation. Elle met en 
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evidence les trois zones de fonctionnement : laminaire (Re<10), transitoire 
(10<Re<Rec) et turbulent (Re>Rec). Le nombre de Reynolds critique (Rec) 
correspondant au debut du regime turbulent depend du type d'agitateur et de la 
configuration du systeme d'agitation. En general, pour un agitateur a pompage 
radial Rec = 10 000 et pour un agitateur a pompage axial Rec = 100 000 
(Foucault, 2004). 
A titre d'exemple, la Table 2-1 permet d'illustrer des valeurs typiques des 
constantes Np et Kp pour differents agitateurs. 
Table 2-1 : Valeurs des constantes Np et Kp pour differents melangeurs 
Agitateur 






Maxblend sans chicanes 
Maxblend avec chicanes 
Ancre 
Ruban helicoidal simple 



























Foucault et al. (2004) 
Foucault et al. (2004) 
Foucault et al. (2004) 
Rushton etal. (1950) 
Rushton etal. (1950) 
Fradette et al. (2007) 
Fradette et al. (2007) 
Ho et Kwong (1973) 
Brito de la Fuente (1992) 
Takahashi et al. (2006) 
Pour les fluides non newtoniens, il est aussi possible de lier le nombre de 
puissance a la constante de proportionnalite : 





Re = - 2-12 
' k 
et 
KSn) = ^ - T 2 " 1 3 
" kNn+lD3 
et ou n est I'indice de la loi de puissance ou I'indice d'ecoulement et k est 
I'indice de consistance du fluide en question. 
2.1.2 Rappels theoriques sur le temps de melange 
Le deuxieme critere d'importance pour evaluer I'efficacite d'un melangeur est le 
temps de melange. Ce dernier est en fait, defini par le temps requis pour 
atteindre un certain degre d'homogeneite dans la cuve de melange. II est 
habituellement exprime sous forme adimensionnelle Ntm ou N est la vitesse de 
rotation (rotations par seconde) et tm le temps de melange exprime en 
secondes. Une valeur constante de Ntm signifie que le nombre de tours de 
I'agitateur necessaires pour atteindre un certain degre d'homogeneite est 
constant quelle que soit la vitesse d'agitation. 
II existe plusieurs manieres d'exprimer le temps de melange en fonction des 
parametres geometriques et dynamiques. L'une de ces manieres fut proposee 
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par Moo-Young et al. (1972). Ainsi, le temps de melange peut etre defini 
comme une fonction du nombre de Reynolds selon la correlation suivante : 
N-tm=a(Re)
h 2-14 
ou a et b sont des coefficients de regression. 
Le temps de melange peut egalement, etre defini comme une fonction de la 
vitesse d'agitation necessaire pour obtenir un etat « bien melange » qui peut 
etre representee par la variable adimensionnelle 9m. Cette variable est une 
constante qui depend de la geometrie du systeme. Pour un nombre de Froude 
negligeable, 9m ne depend pas du nombre de Reynolds dans les regimes 
laminaire et turbulent, d'ou Ntm = 0m. 
Des methodes qualitatives et quantitatives de mesure du temps de melange 
peuvent etre utilisees. La methode la plus appropriee dependra alors, des 
specifications du fluide et des scenarios de melange. 
II existe plusieurs techniques de mesure du temps de melange (Brito de la 
Fuente, 1992 et Delaplace et al. 2000): 
- mesure de la conductivity ; 
- methode thermique ; 
- addition de couleur; 
- decoloration ; etc. 
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2A.2A Conductimetrie 
Cette methode est basee sur le suivi de 1'evolution de la conductivity electrique 
locale du fluide dans la cuve agitee apres I'injection d'une petite quantite 
d'electrolyte concentre. La conductivity est mesuree a partir de plusieurs 
sondes. Cette technique n'est pas recommandee pour les systemes non 
conducteurs, pour les systemes ou les proprietes rheologiques sont sensibles 
au changement de conductivity, ou encore si le milieu peut se degrader par 
ajout d'un electrolyte comme le sel. Elle est, par contre, recommandee pour 
des systemes agitant des fluides peu visqueux (Germain, 1979). Les sondes a 
conductivity transmettent des reponses rapides, done, utile pour des systemes 
a court temps de melange. Le desavantage de celle-ci, est que la mesure est 
locale et ne represente pas necessairement le melange reel, puisque les zones 
en dehors des lectures ne sont pas prises en compte. Par contre, cette 
methode est facile a utiliser et est peu couteuse. 
2.1.2.2 Mesure de pH 
Cette methode consiste a suivre revolution du pH au sein du milieu agite a la 
suite d'un ajout de base ou d'acide. Les sondes a pH sont utilisees de la meme 
fagon que les sondes conductrimetriques. II s'agit, tout comme la technique de 
conductivite, d'une methode locale. L'inconvenient reside dans le temps de 
reponse assez long des sondes a pH. 
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2.1.2.3 Methode thermique 
Cette methode est basee sur un changement de temperature impose au milieu 
par I'addition d'une petite quantite de liquide chauffe (ou refroidi) prealablement 
preleve dans la cuve ou encore par I'immersion d'un element chauffant. Les 
changements de temperature sont captes par un ou plusieurs thermocouples 
places a divers endroits dans la cuve. Dans ce cas, le temps de melange est 
defini comme etant, le temps necessaire pour que la temperature atteigne une 
valeur d'equilibre. Cette methode a pour avantage de ne pas modifier 
chimiquement la nature du fluide agite, ce qui permet de faire plusieurs 
mesures de temps de melange avec la meme solution. Par contre, notons que 
le changement de temperature doit etre faible afin que la viscosite et la masse 
volumique ne soient pas trop affectees et ce, afin d'eviter les problemes de 
convection naturelle. 
2.1.2.4 Methode Schlieren 
Cette methode, utilisee lors du melange de deux ou plusieurs constituants de 
nature differente, est basee sur le suivi de I'indice de refraction du milieu a 
homogeneiser. Le temps de melange est le temps a la fin duquel le fluide dans 
la cuve presente un indice de refraction constant dans le temps et uniforme 
volumiquement. Cette methode necessite une cuve transparente et sa mise en 
ceuvre est complexe, ce qui fait qu'elle est peu utilisee. De plus, il s'avere que 
les valeurs de temps de melange obtenues par cette methode sont toujours 
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superieures a celles obtenues par d'autres methodes. Ceci peut etre explique 
par le fait que cette methode est subjective et done moins precise. 
2.1.2.5 Methode de coloration/decoloration 
Cette methode globale, basee sur la mise en ceuvre d'une reaction rapide 
acide fort/ base forte, a ete presentee pour la premiere fois par Norwood et 
Metzner en 1960. L'indicateur ajoute dans la solution peut etre du bromophenol 
(violet a jaune), de la phenolphtaleine (rose a transparent), de I'iode ou un 
autre traceur. Cette technique visuelle permet d'evaluer le temps de melange 
en observant le changement de couleur de l'indicateur utilise. Cette methode 
est surtout utilisee pour les solutions a haute viscosite et les fluides non 
newtoniens (Paul et al. 2004). Ces systemes presentent souvent des zones 
modes persistantes qui sont facilement detectees par des methodes visuelles 
lors du changement de couleur. Cabaret et al. (2007) ont developpe une 
methode qui permet desormais de caracteriser la cinetique du macro-melange 
dans une cuve transparente en analysant le processus de decoloration a partir 
d'images video enregistrees. Le principal inconvenient de cette technique est 
qu'elle necessite une cuve transparente, ce qui limite done son utilisation aux 
cuves de laboratoire. 
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2.2 Hydrodynamique des agitateurs non-raclants 
2.2.1 Types d'agitateurs 
Plusieurs types d'agitateurs existent et ils sont souvent classes selon leur 
patron d'ecoulement et leur application. Les trois principaux types d'agitateurs 
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Figure 2-2 : Debit de pompage des principaux types d'agitateurs (Holland 
etal, 1966) 
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Turbine Rushton (disque), turbine a pales droites, etc. 
Turbine a pales inclines (PBT), etc. 
Cowles, disque, etc. 
2.2.1.1 Agitateurs axiaux 
Les agitateurs creent une circulation du haut vers le bas de la cuve (voir Figure 
2-2). lis generent une circulation importante de fluide en creant une seule 
boucle de circulation. L'helice est le mobile d'agitation le plus connu et le plus 
repandu de la famille des agitateurs axiaux. L'helice marine a trois ou quatre 
pales de forme arrondie, et coulees dans la masse, est a proscrire de nos 
jours. Aujourd'hui, l'helice proposee dispose de trois ou quatre pales minces 
afin d'induire une bonne circulation du fluide. Ces agitateurs, preconises dans 
toutes les operations d'homogeneisation, restent les plus vendus et les plus 
utilises. (Poux, 2006) II faut par contre noter, qu'en regime laminaire, un 
agitateur axial agit comme un agitateur radial, car son pompage en presence 
de fluide de haute viscosite devient dans le sens radial. 
2.2.1.2 Agitateurs radiaux 
Les mobiles d'agitation appartenant a cette famille sont caracterises par le 
developpement d'un ecoulement radial perpendiculaire a I'arbre de rotation. Le 
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flux de liquide est expulse depuis les pales du mobile vers les parois de la 
cuve, puis se divise en deux parties, creant deux boucles de circulation qui se 
developpent: I'une au-dessus du mobile, I'autre en dessous (voir Figure 2-2). 
Les turbines sont les principaux mobiles de type radiaux. La plus connue, c'est 
la turbine Rushton. (Poux, 2006) 
2.2.2 Consommation de puissance 
Tel que discute a la section 2.1.1, la prediction de la consommation de 
puissance pour un fluide newtonien de viscosite u. constante et de masse 
volumique p est relativement simple. Pour un agitateur donne, la connaissance 
de Kp, du diametre D et de la vitesse de rotation permet de calculer Np et, par 
le fait meme, de deduire la puissance consommee. La Table 2-3 presente 
quelques valeurs typiques des constantes Kp et Np (en regime turbulent) pour 
differents mobiles non-raclants. 
Pour un fluide non newtonien, la procedure decrite ci-dessus ne fonctionne 
plus. En effet, pour ce type de fluide, la viscosite n'est pas constante durant 
I'agitation et elle varie avec le cisaillement a priori inconnu. II n'est done pas 
possible de calculer le nombre de Reynolds pour les fluides de types loi de 
puissance. Pour pallier a ce probleme, Metzner et Otto (1957) ont propose une 
approche basee sur la courbe de puissance Np en fonction de Re d'un fluide 
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newtonien en regime laminaire. Cette methode consiste a utiliser une viscosite 
apparente valable sur I'ensemble de la cuve agitee. lis supposent done, 
qu'entre la vitesse de cisaillement moyenne et la vitesse d'agitation, il existe 
une relation de proportionnalite : 
ya=Ks-N 2-15 
ou Ks est une constante qui depend de la geometrie du systeme et de N, la 
vitesse de rotation de I'agitateur. 
Afin de determiner Ks, Metzner et Otto (1957) ont propose une approche 
graphique : 
• pour une vitesse de rotation donnee (N), determiner la puissance 
d'agitation (P) et le nombre de puissance (Np) pour le fluide non 
newtonien; 
• a partir de la courbe de puissance newtonienne, calculer la valeur de la 
viscosite apparente (na) du fluide non newtonien avec le nombre de 
Reynolds; 
• a partir de la courbe de viscosite en fonction de la vitesse de 
deformation obtenue en rheologie, on cherche le taux de deformation 
associe a cette viscosite apparente; 
• finalement, la pente du graphique (en fonction de N) donne la valeur de 
Ks. 
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Ainsi, il est possible de determiner la consommation de puissance d'un mobile 
pour un fluide non newtonien en utilisant la constante Ks. La Table 2-3 
presente quelques valeurs de Ks pour differents mobiles non-raclants. 



































Foucault et al. (2004) 
Foucault et al. (2004) 
Foucault et al. (2004) 
Foucault et al. (2004) 
Foucault et al. (2004) 
Aubinetal. (2001) 
Rushton etal. (1950) 
Metzner et al. (1961) 
2.2.3 Effets specifique du regime laminaire 
En regime laminaire, la puissance consommee par un agitateur non-raclant est 
beaucoup plus elevee qu'en regime turbulent. Les agitateurs doivent operer a 
faible vitesse d'agitation et le couple sur I'arbre de rotation est tres haut. Les 
couts de mise en place d'un tel systeme de melange sont tres eleves et le 
risque de bris de I'appareillage est souvent tres haut. De plus, la majeure partie 
de la puissance consommee par le melangeur est convertie en chaleur. Ainsi, 
selon Papplication, il faut parfois prevoir des systemes pour contrebalancer 
cette production de chaleur dans le systeme, ce qui ajoute done des couts 
additionnels au procede et ce qui risque d'alterer la qualite finale du produit. 
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D'un autre cote, I'utilisation de ces agitateurs en regime laminaire peut aussi 
engendree les deux problemes suivants : 
• le phenomene de segregation et de creation de zones mortes; 
• la compartimentation. 
2.2.3.1 Segregation et zones mortes 
Dans les procedes industriels, la rheologie des fluides est souvent negligee. 
Les trois principaux agitateurs utilises pour les operations de melange en 
industrie sont les helices, les turbines a pales droites ainsi que les turbines 
Rushton et ces turbines resoudent 95% des problemes de melange liquide 
(McCabe et al., 1985). Par consequent, ces agitateurs sont souvent 
selectionnes en industrie sans trop de questionnement. En fait, ces agitateurs 
sont peu efficaces pour des operations d'agitation impliquant des fluides non-
newtoniens ou encore des fluides de haute viscosite. La conception et 
I'operation de ces agitateurs peut etre tres dommageable dans des systemes 
de production de polymeres ou de melange de cellules. De plus, ce type 
d'agitateurs peut induire la formation d'une caverne ou un fluide de viscosite 
faible se forme autour de I'agitateur et la matiere autour de cette caverne 
demeure non melangee (Bourne et Butler, 1969; Nienow et Elson, 1988). 
Lamberto et al. (1996 et 1999) ont etudie un melangeur consistant d'une 
turbine radiale a 6 pales dans une cuve non munie de chicanes. A travers des 
experimentations incluant de la visualisation ainsi que des calculs numeriques, 
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les chercheurs ont observe deux anneaux representant des zones mortes au-
dessus et en dessous de I'agitateur lorsque le Reynolds etait en bas de 100, 
done en regime laminaire. La position et Petendue de ces zones etaient tres 
dependantes du nombre de Reynolds et de la position de I'agitateur. Des 
resultats similaires ont ete observes par Alvarez et al. (2005). 
Figure 2-3 : Segregation a Re=17.28 et apres 1 heure avec une turbine 
radiale (Lamberto et al., 1999) 
Ce phenomene de segregation (illustre a la Figure 2-3) peut conduire a des 
effets non souhaites: reactions desirees ralenties, parfois meme stoppees 
avant d'avoir atteint leur fin, apparition de reactions indesirables qui tendent a 
minimiser la selectivity du produit final, etc. 
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2.2.3.2 Compartimentation 
Un second effet peut etre observe lors d'operations de melange de fluides 
visqueux en cuve agitee, le phenomenre de compartimentation de 
I'ecoulement. La compartimentation peut etre comparee a une segregation 
axiale. Alvarez et al. (2005) ont utilise des techniques de visualisation afin 
d'illustrer la presence de zones segregees ainsi que la presence du 
phenomene de compartimentation en regime laminaire. Les auteurs soulignent 
que la presence de pathologies du melange tels que la segregation et la 
compartimentation induit des problemes majeurs face a la performance du 
melange dans une cuve agitee. La compartimentation provoque des limitations 
majeures lors du transfert de matiere particulierement dans les cas ou Ton veut 
controle le pH, dissoudre de I'oxygene, etc. La presence de chemins 
preferentiels rend les parametres de controle tres compliques et difficiles a 
atteindre. 
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Figure 2-4 : Demonstration de I'effet de compartimentation (Alvarez et al., 
2005) 
2.2.4 Comparaison entre un melangeur muni de deux turbines Rushton 
sur I'axe central et un melangeur muni d'une seule turbine 
Selon Gogate et al. (2000), les systemes de melange constitues d'un seul 
agitateur central presentent souvent une distribution non symetrique du 
cisaillement et de la dissipation energetique. C'est alors que I'utilite d'un 
systeme de melange muni de deux agitateurs centraux apparaTt. 
Gogate et al. (2000) ont effectue une etude comparative entre ces differents 
systemes. lis ont conclu que la distance separant deux turbines dans un 
melangeur a double agitateur influence la consommation de puissance de 
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celui-ci. En fait, comme bien des conclusions de d'autres recherches sur le 
sujet, les auteurs ont conclu que si la distance entre les deux agitateurs est 
plus grande que leur diametre alors la puissance totale consommee est egale 
a I'addition des puissances individuelles de chacune des turbines. Par contre, 
si la distance entre les agitateurs est plus petite que leur diametre, la 
puissance totale est de 30 a 50% plus petite que celle calculee par I'addition 















Figure 2-5 : Systeme etudie par Gogate et al. (2000) 
Pour le temps de melange, Gogate et al. (2000) ont conclu que, pour une 
puissance donnee, la performance du melange dans un systeme a deux 
agitateurs est inferieure a celle d'un melangeur compose d'une seule turbine 
Rushton. 
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2.2.5 Effets du diametre de la turbine et de sa position dans la cuve 
Selon une etude faite par Mishra et al. (1993), il a ete conclu que I'efficacite 
hydraulique maximale est demontree lorsque le diametre de I'agitateur est egal 
a T/3 et lorsque celui-ci est situe a la position H/2 ou T represente le diametre 
de la cuve et H represente la hauteur du liquide dans la cuve. D'autres etudes 
concluent que le rapport entre le diametre de I'agitateur et le diametre de la 
cuve (D/T) devrait plutot pencher vers un rapport maximal de D/T done autour 
de 1/2 afin d'avoir le plus petit temps de melange. Ces recherches telles que 
les travaux de Takenaka et al. (2005) et de Ibrahim et Nienow (1996) se 
concentrent surtout sur les systemes a un ou deux agitateurs et a des 
systemes ou Ton melange des solides avec du liquide. 
D'un autre cote, Poux et Xuereb (2006) separent I'effet du diametre selon le 
type d'agitateur. Pour une helice, elles presentent la limite theorique du 
diametre de I'agitateur comme etant egale a 0,707 du diametre de la cuve. 
Cette limite correpond a I'egalite des sections des zones de descente et de 
remontee du fluide et au cas limite ou le debit d'entralnement serait nul. De 
plus, elles precisent, qu'a hauteur d'implantation identique, I'augmentation du 
diametre de I'helice se traduit par I'augmentation de la demande energetique 
(Np). Pour une turbine, le jet de fluide en sortie de I'agitateur est radial et les 
parois laterales constituent une zone d'impact. Ainsi, I'interaction entre le flux 
de liquide et les parois est tres forte. Ce qui se traduit a partir de D/T = 0,4 par 
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une augmentation de la demande energetique avec I'augmentation de D/T, 
puisque les parois vont jouer le role d'un obstacle frontal a I'ecoulement, 
entralnant une surpression importante au voisinage de la paroie, et 
consecutivement une augmentation de la perte de charge au sein de 
I'ecoulement. 
2.2.6 Introduction d'asymetrie 
En regime laminaire, differentes etudes portant sur I'introduction de I'asymetrie 
ont ete menees. Ces etudes (Edwards et al., 1992; Alvarez, 2000; Ascanio et 
al., 2002; Hall et al., 2005) concluent que I'excentrage de I'arbre de rotation 
permet de casser les regions segregees non melangees entourant I'agitateur. 
Selon Alvarez et al. (2002), I'excentrage permet meme d'augmenter la 
circulation axiale dans des systemes constitues d'agitateurs radiaux. De plus, 
I'excentrage de I'arbre a I'avantage de ne pas etre tres couteux a implanter sur 
un melangeur deja existant. 
Alavrez et al. (2002) ont mene une etude sur deux systemes de melange 
constitues respectivement d'un et de trois agitateurs centres pour differentes 
geometries d'agitateur (un disque, une turbine Rushton et une turbine Rushton 
modifiee ou I'orientation de deux des pales a ete changee) (voir Figure 2-6). 
Les resultats ont montre que la configuration utilisant la Rushton modifiee est 
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la plus efficace. De plus, le melange global semblait plus chaotique, ce qui 
previent I'apparition des zones segregees. 
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Figure 2-6 : Melangeur etudiee par Alvarez et al. (2002) 
Ascanio et al. (2002) ont utilise le concept de I'excentrage en etudiant un 
melangeur sans chicanes agite par deux agitateurs excentres et places sur 
deux arbres de rotation differents (voir Figure 2-7). Les auteurs ont conclu que 
ce reacteur est plus efficace qu'un simple agitateur excentre pour le melange 
des liquides visqueux et non newtoniens rheofluidifiants. II a permis de detruire 
efficacement les zones segregees et d'ameliorer le melange. Ce melangeur a 
les avantages d'etre flexible, car il est muni de deux agitateurs independants, 
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Figure 2-7 : Melangeur compose de deux mobiles excentres (Ascanio et 
al., 2002) 
Cabaret et al. (2006) ont aussi etudie un systeme biaxial asymetrique pour des 
fluides visqueux newtoniens et ils I'ont compare a un systeme a un axe 
decentre a deux turbines (voir Figure 2-8). Les auteurs ont conclu que le 
systeme biaxial etait plus efficace que le systeme a axe decentre en termes de 
consommation de puissance et que, dans cette configuration, le phenomene 



















Figure 2-8 : Melangeur etudie par Cabaret et al. (2006) 
a) systeme biaxial; b) systeme a un axe decentre 
2.2.7 Synthese 
Les etudes sur I'hydrodynamique des agitateurs non raclants nous montrent 
que les precedes industriels utilisent encore ce genre de mobiles pour 
resoudre bien de problemes en melange. Ces agitateurs sont souvent 
selectionnes sans trop de questionnement malgre qu'ils sont peu efficaces 
pour des operations d'agitation impliquand des fluides de haute viscosite. 
L'utilisation de ce type de mobile de maniere aleatoire peut induire des grosses 
pertes en termes de couts d'operations, mais aussi des pertes au niveau de la 
consommation de puissance, du temps de melange et, dans certains cas, de la 
qualite du produit. 
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Dans des conditions de regime laminaire, ce type d'agitateurs peut generer 
plusieurs problemes tels que la compartimentation, la segregation, etc. Comme 
les regions non homogenes sont rarement recherchees par les industriels, 
ceux-ci repondent a ce probleme en augmentant la vitesse d'agitation, ce qui 
occasionne une grande consommation d'energie et un grand cisaillement. Ces 
techniques sont couteuses et inadaptees aux produits sensibles au 
cisaillement comme les proteines, les fibres ou les milieux vivants. II faut done 
trouver des solutions plus adaptees au procede, moins couteuses et moins 
dommagrables. 
Les melangeurs coaxiaux peuvent done etre une solution a ce probleme, car ils 
combinent Taction de dispersion des mobiles non raclants (turbines centrales) 
a Taction de distribution des mobiles raclants (mobile peripherique). Pour cette 
raison, la recherche dans ce domaine se popularise de plus en plus. 
Cependant, plusieurs lacunes subsistent dans le domaine des melangeurs 
coaxiaux par rapport a la caracterisation des agitateurs non raclants. D'une 
part, il n'y a pas de conclusion claire sur Tinfluence du ratio entre le diametre 
de Tagitateur non raclant et le diametre de la cuve (D/T). En effet, la plupart 
des etudes menees jusqu'a maintenant, un diametre de turbine centrale a ete 
selectionne sans plus. L'etude de cette influence est done importante et la 
determination du diametre optimal du mobile central selon le regime 
d'ecoulement est interessante et elle doit etre adressee. De plus, la 
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comparaison de I'influence du type de turbine n'a pas ete tout a fait concluante. 
Foucault et al. (2004) ont compare plusieurs types de turbines. Par contre, ils 
n'ont pas compare des turbines des deux types les plus souvent utilises : 
turbines radiales et turbines axiales. Ainsi, une conclusion claire sur la 
performance de ces deux types de turbines et leur influence sur I'efficacite d'un 
melangeur coaxial serait bien utile. Ainsi, des travaux complementaires sont 
necessaires pour traiter ces lacunes. 
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2.3 Hydrodynamique des agitateurs raclants 
2.3.1 Categories et theorie de bases des agitateurs raclants 
Les agitateurs raclants developpent un ecoulement primaire essentiellement 
tangentiel, c'est-a-dire dans le sens de rotation du mobile. Ces mobiles ont ete 
surtout preconises pour assurer le renouvellement du fluide a la paroi de la 
cuve. Parmi ces mobiles, on retrouve I'ancre, le ruban helico'idal, le Paravisc et 
d'autres mobiles raclants. (Poux, 2006) 
Ces agitateurs de proximite peuvent etre classes en deux grandes categories 
(Delaplace et Guerin, 2006a): 
• ceux qui generent un ecoulement principalement tangentiel : c'est le cas 
des ancres, des barrieres, des agitateurs bipales, etc. Ces agitateurs 
plans verticaux ont des performances d'homogeneisation du meme 
ordre de grandeur que celles des agitateurs de petit diametre; 
• . ceux qui garantissent un pompage vertical en plus du mouvement 
tangentiel. Ces deux caracteristques en font des agitateurs de choix 
pour homogeneiser des fluides visqueux. Dans cette categorie, on 
retrouve les rubans helico'idaux, le Maxblend, le Paravisc, etc. 
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2.3.2 Consommation de puissance 
Tel que discute a la section 2.2.2, la prediction de la consommation de 
puissance pour un fluide newtonien se fait a I'aide de la constante Kp du 
mobile d'agitation, du diametre D et de la vitesse de rotation N. Ce qui permet 
de calculer Np et, par le fait meme, de deduire la puissance consommee. La 
Table 2-3 presente quelques valeurs typiques des constantes Kp et Np (en 
regime turbulent) pour differents mobiles raclants. 
Pour un fluide non newtonien, la constante de proportionnalite Ks permet de 
predire la consommation de puissance. La Table 2-4 presente quelques 
valeurs de Ks pour differents mobiles raclants. 
Table 2-4 : Valeurs des constantes Np, Kp et Ks pour des mobiles 
raclants 
Mobile raclant Kp 
Ancre 
Maxblend sans chicanes 
Maxblend avec chicanes 
Ruban helicoidal simple 
















Foucault et al. (2004) 
Fradette et al. (2007) 
Fradette et al. (2007) 
BritodelaFuente(1992) 
Takahashi et al. (2006) 
Nagataetal. (1971) 
Delaplace et al. (2000) 
43 
2.3.3 Litterature sur les differents types d'agitateurs raclants 
2.3.3.1 Ancre 
Calderbank et Moo-Young (1961) ont confirme I'importance des agitateurs de 
proximite. Ces auteurs ont prouve que la diminution de I'espacement entre 
I'agitateur et la paroi de la cuve ameliorait grandement I'efficacite du melange 
dans des conditions de haute viscosite. Pour les autres auteurs, meme si les 
correlations de Kp ont des formes tres differentes, ils s'accordent quand meme 
pour dire que la taille de I'entrefer (ou valeur du rapport c/d) est le parametre 
determinant qui influe principalement sur la consommation de puissance des 
agitateurs de proximite, specialement les ancres. L'etude de Calderbank et 
Moo-Young (1961) a aussi montre la superiority de I'ancre en termes de 
consommation de puissance lorsque compare a des turbines pour des fluides 
non newtoniens. Par contre, les ancres, reconnus pour leur grande capacite de 
produire une circulation radiale, ont vite perdu leur visibility au profit des rubans 
helico'idaux qui permettent une circulation plus axiale. 
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Figure 2-9 : Image d'une ancre 
La litterature montre par contre quelques divergences importantes concemant 
I'influence quantitative exacte des grandeurs geometriques autres que le 
rapport c/d telles que le pas de I'helice, la forme du fond de la cuve, la largeur 
du ruban et des bras verticaux de I'ancre. Cela est du, en grande partie, au fait 
que tres peu de mesures de puissance consommee ont ete effectuees avec 
des systemes dont ces grandeurs ont varie dans des proportions importantes. 
(Delaplace et Guerin, 2006b) 
D'un autre cote, il est tres difficile de recommander une correlation pour 
calculer la consommation de puissance d'une ancre. Differents agitateurs sont 
designes « ancre », meme si ces mobiles presentent des configurations 
geometriques tres differentes. Ainsi, pour reduire les erreurs de consommation 
de puissance, il est conseille d'utiliser les relations etablies avec des systemes 
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agites les plus proches de ceux a mettre en oeuvre. II semble neanmoins 
acquis que le parametre geometrique cle qui influe sur les valeurs du facteur 
Ks soit la taille de I'entrefer. Comme pour le facteur Kp, les auteurs s'accordent 
pour dire que les valeurs du facteur Ks augmentent quand la taille de I'entrefer 
diminue. (Delaplace et Guerin, 2006b) 
Du cote du temps de melange, relativement peu de publications font etat de ce 
type de mesures pour les systemes agites par une ancre. Novak et Rieger 
(1975) ainsi que Germain (1979) ont compare compare I'efficacite des ancres 
avec d'autres systemes d'agitation. II conclut que les performances de 
melange de ces agitateurs en regime laminaire et en regime turbulent sont tres 
insatisfaisantes. Les auteurs precisent la presence de nombreuses zones mal 
melangees dans la cuve qui sont tres visibles lors de I'utilisation d'une methode 
de decoloration. Novak et Rieger (1975) ont etabli, par mesures 
conductimetriques, la courbe caracteristique donnant le temps de melange 
adimensionnel en fonction du nombre de Reynolds (Figure 2-10). 
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Figure 2-10 : Evolution du temps de melange adimentionnel en fonction 
du nombre de Reynolds pour une ancre (Novak et Rieger, 1975) 
En regime laminaire, its observent une brusque diminution du produit Ntm (de 
500 a 30) lorsque le nombre de Reynolds passe de 10 a 1 000. D'apres ces 
auteurs, cette decroissance s'explique par le fait que le processus de melange 
a tres faible valeur du nombre de Reynolds est controle par la diffusion 
moleculaire. En regime de transition, le produit Ntm est constant. Pour des 
valeurs de Reynolds superieures a 10 000 le produit Ntm augmente a 
nouveau. Novak et Rieger (1975) interpreted cette augmentation par la 
formation d'un vortex dans la cuve. 
2.3.3.2 Ruban helico'idal 
Plusieurs auteurs (Nagata, 1957; Gray, 1963; Parker, 1964; Bourne et Butler, 
1965) ont conclu que les rubans helico'idaux etaient les plus performants en 
termes de melange de fluides non newtoniens et de fluides de haute viscosite. 
Ces conclusions viennent du fait que les rubans helico'idaux generent un 
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patron ecoulement tri-dimensionnel qui resulte en une interaction accrue entre 
tous les elements du fluide et, ajoute a leur interaction avec les parois de la 
cuve, la generation d'un melange dans tout le volume de la cuve. Dans les 40 
dernieres annees, ce type d'agitateur a ete accepte en tant que le choix 
optimal pour le melange de fluides de tres haute viscosite et de rheologie 
complexe. De plus, ce mobile presente d'excellente capacite de melange 
meme a faible vitesse d'agitation et il s'est avere ideal pour les operations de 
melange de polymeres qui impliquent une demande de faible cisaillement, 
mais de melange volumique efficace. 
Nagata (1956) fut I'un des premiers a decrire qualitativement I'ecoulement 
genere par les agitateurs a ruban. La rotation du mobile a pour effet de faire 
remonter (ou descendre selon le sens de rotation) le fluide situe le long de la 
paroi de la cuve jusqu'a la surface. Ce fluide revient alors vers le centre de la 
cuve et redescend (ou monte selon le sens) le long de I'axe jusqu'au fond de la 
cuve. Le fluide quitte alors le centre et retourne vers la peripherie. 
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Figure 2-11 : Differentes configurations de rubans helicoidaux (De la 
Villeonetal., 1998) 
La majorite des etudes montrent que I'ecoulement principal genere par le ruban 
varie tres peu avec la rheologie du fluide etudie qu'il soit newtonien, 
pseudoplastique ou presente des proprietes elastiques moderees selon Bourne 
et Butler (1965 et 1969) et Carreau et al. (1976). Carreau et al. (1976) 
mentionnent neanmoins une diminution tres nette de la composante axiale de 
vitesse dans le cas de fluides aux proprietes elastiques importantes. 
Yao et al. (2001) ont etudie un ruban helico'idal double. Leur etude numerique 
se concentre sur les capacites dispersives et distributives des agitateurs 
etudies. La capacite distributive d'un melangeur depend de son aptitude a 
creer un mouvement de recirculation du fluide important, c'est un phenomene 
global. La capacite dispersive quant a elle, est Nee a I'aptitude d'un melangeur 
a produire un cisaillement eleve en une position precise de la cuve, c'est un 
phenomene local. Yao et al. (2001) ont conclu que la circulation totale de fluide 
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creee dans un reacteur equipe d'un ruban helico'idal double est elevee. 
Cependant, I'ecoulement elongationnel est faible. Par consequent le double 
ruban helico'idal n'est pas un agitateur efficace en terme de dispersion. 
Brito de la Fuente (1992) a etudie des agitateurs de type ruban helico'idal. Lors 
de cette etude, 15 differents fluides ont ete utilises dont des fluides newtoniens 
et non newtoniens. Les valeurs de Kp ont ete trouves experimentalement et ils 
etaient en accord avec les correlations trouvees dans la litterature. Les etudes 
ont permis de conclure que la direction de rotation du ruban helico'idal n'avait 
aucun influence sur la consommation de puissance du melangeur. Les effets 
des parametres geometriques suivants ont ete etudies: le ratio s/d et le ratio 
w/d. Pour les fluides newtoniens, les etudes ont permis de conclure que la 
consommation de puissance augmente avec I'augmentation du ratio s/d. Pour 
des valeur de s/d < 0.6, le constante Kp s'est revelee dependante du pas de 
I'agitateur. Lorsque s/d > 0.6, le pas n'apporte aucune influence. Pour ce qui 
est du rapport w/d, I'augmentation de la largeur du ruban apporte une 
augmentation de la puissance consommee. Ces conclusions etaient toutes en 
accord avec la litterature. L'elasticite dans certains fluides semblait pour sa part 
augmenter la consommation de puissance. De plus, il a ete conclu que, plus le 
pas de I'agitateur est grand, plus I'effet de l'elasticite induisait une grande 
consommation de puissance. Les auteurs ont aussi determine les constantes 
Ks et ils ont conclu que ses constantes variaient fortement en fonction de 
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I'indice de consistance n. De plus, la constante Ks s'est montree independante 
des parametres geometriques s/d et w/d. Finalement, pour le temps de 
melange, la valeur de Ntm s'est averee constante, comme prevu, en regime 
laminaire. Cette valeur decroissait en fonction du nombre de Reynolds en 
regime transitoire. Les valeurs de Ntm trouves lors de cette etude semblaient 
en accord avec les valeurs retrouves dans la litterature. Pour I'effet du type de 
fluide, I'elasticite semblait augmenter le temps de melange. 
Cote consommation de puissance, la constante Kp est egale a 135 selon les 
travaux de Brito de la Fuente (1992) pour un ruban helico'idal simple et egale a 
275 selon les travaux de Ho et Kwong (1973) pour un ruban helico'idal double. 
En termes de temps de melange, le produit Ntm pour le ruban helico'idal simple 
est constant en regime laminaire et egale a 47 (voir Figure 2-12)selon les 
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Figure 2-12 : Temps de melange pour le ruban helicoTdal simple (Brito de 
la Fuente, 1992) 
Le ruban helicoTdal est done tres efficace en terme de temps de melange pour 
les faibles nombres de Reynolds, comparativement a un mobile de proximite 
de type ancre par exemple. 
Selon de la Villeon et al. (1998), le ruban helicoTdal possede la meilleure 
capacite de melange. Ces auteurs ont etudie numeriquement la capacite de 
melange de trois rubans helico'idaux : simple, double et double muni d'une vis 
(voir Figure 2-11). Leur conclusion est que le double ruban helicoTdal (DHR) 
est le plus efficace en terme de capacite dispersive et distributive. L'ajout d'une 
vis centrale n'ameliore pas sensiblement les performances de melange. 
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L'etude n'a pas porte sur la consommation de puissance ni sur le temps de 
melange proprement dit. 
Delaplace et al. (2000) ont effectue une revue de litterature complete sur les 
rubans helicoidaux. Les resultats qu'ils ont expose ont permis de conclure que 
la meilleure performance des rubans helicoidaux peut etre obtenue en 
optimisant quelques parametres geometriques. Les auteurs proposent 
d'adapter la largeur du ruban a I'espacement lateral. Pour des systemes 
communs (0,07 < c/d < 0,01, Delaplace et Leuliet 2000), il semble qu'une 
augmentation du ratio w/d permetterait une meilleure performance. Cette 
conclusion semble en accord avec les travaux de Rieger et Novak (1986) et 
Masiuk et al. (1993) qui ont suggere d'utiliser des rubans helicoidaux ayant un 
ratio w/d superieur a 0,1. 
2.3.3.3 Maxblend 
Pour le Maxblend, Takahashi et al. (2006) decrivent le mouvement comme suit, 
I'agitateur Maxblend genererait recoupment en creant une difference de 
pression dans la direction axiale et ceci grace a la structure tres particuliere du 
Maxblend. La partie basse de I'agitateur creerait une forte pression en amont 
de la palette. Cette palette pousserait le fluide vers la paroi de la cuve et 
I'inciterait ainsi a remonter vers la partie haute de la cuve. Le fluide serait alors 
aspire par la partie centrale de la cuve et redescendrait en longeant I'axe de la 
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cuve (voir Figure 2-14), aspire par la partie avale de la palette en depression. 
Une circulation globale du fluide serait alors generee dans le melangeur. 
(a) (b) 
Figure 2-13 : Mobiles d'agitation de type Maxblend 
a) configuration utilisee par Iranshahi et al. (2007); b) configuration 
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Figure 2-14 : Patrons d'ecoulement et mecanisme de melange du 
Maxblend (SHI Mechanical & Equipment, 2001) 
Yao et al. (2001) ont etudie un melangeur de type Maxblend. lis ont conclu que 
ce type de melangeur a la capacite de produire un ecoulement elongationnel 
fort, particulierement dans la zone « grille ». Le Maxblend est done un agitateur 
qui possede une tres forte capacite dispersive. Cependant, a faible nombre de 
Reynolds, la circulation totale est fort reduite a cause du faible debit de 
pompage axial. Par consequent, la capacite dispersive elevee du Maxblend ne 
peut pas etre mise a profit a faible nombre de Reynolds. 
Iranshahi et al. (2007) ont aussi etudie un melangeur de type Maxblend (voir 
Figure 2-13a). lis ont investigue les caracteristiques hydrodynamiques de ce 
melangeur pour des fluides newtoniens visqueux. lis ont conclu que la limite 
entre le regime laminaire et le regime transitoire se trouve autour d'un 
kcouiemem genere par ia 
partie basse du Maxblend 
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Reynolds de 25 pour une condition sans chicanes et autour de 38 pour une 
configuration incluant la presence de chicanes. Le Maxblend semblait le plus 
performant dans la plage ou le regime laminaire tirait vers la fin et le regime 
transitoire debutait en presence de chicanes. 
Fradette et al. (2007) ont etudie la performance d'un autre agitateur Maxblend 
(voir Figure 2-13b) en milieu newtonien et non newtonien a differentes 
echelles. Les auteurs ont montre que les degagements inferieurs et lateraux 
ont une influence significative sur les constantes de puissance et de 
cisaillement effectif. Une part importante de la puissance transmise a I'agitateur 
est consommee au niveau du degagement inferieur, alimentant ainsi la 
capacite dispersive du Maxblend. Une tendance a la hausse de la constante de 
cisaillement avec I'indice de rheofluidifiance a egalement ete observee. La 
forme originale du melangeur Maxblend (palette a la base surmontee par une 
grille) s'est revelee tres efficace pour assurer un mouvement global au fluide 
tout en maintenant une consommation de puissance raisonnable. Si la palette 
du Maxblend realise le pompage du fluide, la partie grille quant a elle semble 
guider le fluide au sein de la recirculation gobale, favorisant ainsi la capacite 
distributive du melangeur. L'attrait majeur du melangeur Maxblend reside dans 
sa capacite a effectuer un melange efficace en regime laminaire (Re>10 en 
milieu newtonien et Re(Metzner-Otto)>40 en milieu non newtonien). La 
decroissance du temps de melange adimensionnel proportionellement a 
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I'inverse du nombre de Reynolds a ete observee. C'est la forme particuliere de 
la palette qui permet de creer une difference de pression importante entre les 
faces amont et aval de celle-ci et assure un excellent ecoulement au sein du 
melangeur. L'augmentation du degagement inferieur d'un facteur deux a trois 
par rapport a la valeur nominale a permis de reduire le temps de melange et 
d'etablir une tolerance sur ce meme degagement. Les zones segregees 
presentes au fond de la cuve en milieu newtonien ont disparu avec cette 
elevation du Maxblend. Aucune zone segregee n'a ete observee en milieu non 
newtonien, cependant un volume difficile a melanger est apparu autour de I'axe 
parce que peu cisaille et done fortement visqueux. 
Cote consommation de puissance, la constante de puissance Kp est estimee a 
200 selon SHI Mechanical & Equipment (2001). En termes de temps de 
melange, Takahashi et al. (2006) ont reporte que le temps de melange 
adimensionnel decroissait experimentalement et numeriquement avec I'inverse 
du nombre de Reynolds en regime laminaire. Ce qui confererait au Maxblend 
une efficacite superieure a celle du ruban helico'i'dal en terme de temps de 
melange a partir d'un nombre de Reynolds dit « critique » Rec. Le ruban 
helico'i'dal serait plus efficace dans la region laminaire profonde (Re<Rec) et le 
Maxblend dans une region laminaire avancee (Re>Rec) avec un nombre de 
Reynolds « critique » Rec defini entre les deux regions. Takahashi et al.(2006) 
estiment ce nombre de Reynolds Rec a 20 environ (Figure 2-6). 
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Figure 2-15 : Temps de melange adimensionnel pour le Maxblend 
(Takahashi et al., 2006) 
2.3.3.4 Paravisc 
Delaplace et al. (2000) ont etudie la consommation de puissance et 
I'homogeneisation d'un ruban helico'i'dal atypique, le Parvisc (Ekato, GmbH). 
Cet agitateur a deux principaux avantages par rapport a un ruban helico'i'dal 
typique : d'abord, la partie inferieure de ce melangeur est munie d'un ancre, ce 
qui previent la formation de zones stagnantes; ensuite, le pas du Paravisc est 
superieur au pas d'un ruban helico'i'dal typique, ce qui induit une capacite de 
cisaillement superieure. Delaplace et al. (2000) ont conclu que le temps de 
circulation est independant de la direction du pompage du mobile. L'etude 
permet aussi de conclure que la capacite de pompage d'un Paravisc n'est pas 
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necessairement superieure a celle d'un ruban helico'idal. Du point de vue 
consommation de puissance, le Paravisc en consomme beaucoup plus que le 
ruban helicoidal. Ceci est du a I'ajout de I'ancre au bas du mobile. Toutefois, 
cette forme permet une meilleure performance a haute viscosite ainsi que dans 
des systemes de melange solide-liquide puisque la conception de ce mobile 
permet de prevenir la formation de zones mortes dues a I'effet de 
sedimentation. 




La litterature sur les mobiles raclants est assez complete et en meme temps 
tres disperse. Les correlations existantes ne sont pas toujours applicables a 
tous les agitateurs raclants, meme si ceux-ci sont du meme type que I'agitateur 
pour lequel la correlation a ete deduite. Cette difficulty rend la prediction de 
resultats telle que la prediction de la consommation de puissance d'un mobile 
tres fragile. 
D'un autre cote, dans un contexte de melange en regime laminaire, ces 
agitateurs sont efficaces en termes de consommation de puissance 
compartivement aux agitateurs non-raclants. Par contre, la litterature nous 
montre que ces agitateurs sont souvent peu efficaces en termes de temps de 
melange. De plus, dans un contexte de changement rheologique ou la 
viscosite change entre le debut et la fin de I'operation de melange, ces 
agitateurs deviennent encore plus inefficaces. Ainsi, dans ce genre de 
contexte, il est interessant de combiner un agitateur non-raclant, telle une 
turbine dont I'operation est efficace et connue en milieu peu visqueux, a un 
mobile raclant telle une ancre ou un ruban helico'idal, dont Pefficacite est 
prouvee et bien definie en regime laminaire et en conditions de haute viscosite. 
D'ou I'interet d'etudier les melangeurs coaxiaux combinant ces deux genres 
d'agitateurs. 
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La litterature discutee ci-dessus nous indique que les rubans helico'i'daux ont 
souvent ete classes comme etant les agitateurs de proximite les plus efficaces 
en termes d'homogeneisation et d'efficacite. Par contre, puisque I'industrie 
continue a les ignorer, les ancres, classees comme les agitateurs raclants les 
moins efficaces, continuent a etre utilisees largement. Ainsi, une comparaison 
des performances d'un systeme coaxial incluant une ancre a un melangeur 
coaxial incluant un ruban helico'idal permetterait de conclure sur I'efficacite de 
ces deux agitateurs raclants lorsque combines a un agitateur non raclant. De 
plus, puisque la litterature presentait le Paravisc (Ekato, GmbH) comme un 
competiteur interessant au ruban helico'idal, la performance de ce type 
d'agitateur combine a un mobile non raclant serait aussi interessante a etudier 
et a comparer avec celle d'un melangeur coaxial abritant un ruban helico'idal. 
Finalement, puisque les correlations concernant les agitateurs raclants sont 
souvent difficiles a appliquer lors d'un changement de geometrie, il serait utile 
de definir des correlations pour le melangeur coaxial qui tiennent compte de la 
realite des mobiles raclants. Sachant que ces mobiles se presentent sous 
differentes formes et differents rapports geometriques, il serait interessant et 
fort utile de trouver des correlations pour le melangeur coaxial qui seraient 
applicables pour toutes geometries et toutes configurations et qui pourraient 
nous permettre de predire la consommation de puissance d'un agitateur 
coaxial. 
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2.4 Litterature sur les melangeurs coaxiaux 
La litterature sur les melangeurs coaxiaux est relativement recente. En 1999, 
Thibault a etudie la mise en suspension de solides dans un liquide utilisant un 
melangeur coaxial pour la preparation de sauces de couchage de papier. Lors 
cette etude, Thibault a observe que le melangeur coaxial consommait 
beaucoup moins d'energie que les turbines de dispersion typiques utilisees 
pour les sauces de couchage et il a constate que la presence de I'ancre etait 
favorable a la resuspension de solide dans toute la cuve. Thibault et Tanguy 
(2002) ont determine la consommation de puissance de ce melangeur coaxial 
combinant une ancre a une turbine a pales inclinees (PBT) dans le mode 
contra-rotatif (antihoraire) (Figure 2-17). Lors de cette etude, il a ete demontre 
que la consommation de puissance de I'ancre ne representait pas la source 
principale de consommation de puissance dans le melangeur coaxial. Ces 
auteurs ont aussi propose une correlation qui permet de predire la 
consommation de puissance totale dans ce dernier. Toutefois, ils n'ont pas 
evalue la contribution de chacun des agitateurs sur la consommation de 
puissance totale dans la cuve. 
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Figure 2-17 : Montage experimental, melangeur coaxial - Thibault et 
Tanguy (2002) 
En 2003, Kbhler et Hemmerle ont examine les caracteristiques de puissance 
d'un systeme coaxial en mode contra-rotatif combinant une ancre a deux 
turbines a pales droites dans les regimes transitoire et turbulent (Figure 2-18). 
Lors de cette etude, il a ete conclu que le rapport de vitesse entre I'agitateur 
interne et I'agitateur externe avait une influence importante sur la 
consommation de puissance. 
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Figure 2-18 : Montage experimental, melangeur coaxial - Kohler et 
Hemmerle (2003) 
En 2004, Foucault et al. ont compare la performance d'un melangeur coaxial 
combinant cinq differentes turbines a dispersion (Cowles, Deflo, Sevin, hybride 
et Rushton) avec une ancre (Figure 2-19). L'etude a revele que la combinaison 
d'une turbine dispersive pompant vers le bas avec I'ancre representait la 
configuration la plus efficace en termes de temps de melange dans les modes 
co- et contra-rotatifs. lis ont aussi conclu que le mode co-rotatif permet une 
reduction du temps de melange et que, peu importe la rheologie, le mode co-
rotatif etait plus efficace que le mode contra-rotatif. 
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Figure 2-19 : Turbines utilisees dans les travaux de Foucault et al. (2004) 
a) Cowles; b) Deflo; c) Sevin; d) Hybride; e) Rushton 
En 2005, Foucault et al. ont introduit de nouvelles correlations pour le nombre 
de Reynolds generalise, ainsi que le nombre de puissance, lis ont aussi elargi 
le concept de conception classique de la courbe mattresse de puissance aux 
melangeurs coaxiaux. Des courbes mattresses de temps de melange et de 
consommation de puissance ont ete obtenues pour des fluides newtoniens et 
non newtoniens. Ces courbes sont basees sur un nombre de Reynolds modifie 
qui tient compte du sens de la rotation de I'ancre et de la turbine dans le 
systeme coaxial, lis ont aussi demontre, une fois de plus, la superiority du 
mode co-rotatif compare au mode contra-rotatif en termes de temps de 
melange. En 2006, Foucault et al. ont compare la performance de trois 
differents agitateurs, notamment une turbine Rushton, une turbine Sevin, ainsi 
qu'une nouvelle turbine de dispersion hybride, dans les modes co- et contra-
rotatifs utilisant des fluides newtoniens et rheofluidifiants (Figure 2-19). Une 
fois de plus, le mode co-rotatif s'est montre plus efficace, cette fois en termes 
de consommation d'energie. La comparaison des agitateurs a permis de 
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demontrer que la turbine Rushton permettait d'avoir un plus petit temps de 
melange, suivie par la turbine Sevin. 
Aussi, en 2007, Rudolph et al. ont utilise les correlations presentees par 
Foucault et al. en 2005 et la technique de la courbe maTtresse a ete utilisee 
afin de caracteriser un melangeur coaxial en mode co-rotatif combinant deux 
agitateurs A200 avec une ancre dans les regimes laminaires et turbulents. lis 
ont demontre que la consommation de puissance des turbines A200 n'etait pas 
affectee par la vitesse de rotation de I'ancre, mais en contrepartie, I'agitateur 
de proximite etait affecte par la rotation des A200. La puissance consommee 
par I'ancre semblait diminuer quand le rapport de vitesse augmentait. 
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Figure 2-20 : Montage experimental, melangeur coaxial - Rudolph et 
Hemmerle (2007) 
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En utilisant des simulations numeriques, Rivera et al. (2006) ont propose une 
explication sur I'origine de la superiority de performance du mode co-rotatif en 
soulignant la difference significative dans les patrons d'ecoulement et les 
mecanismes de pompage pour les differents modes de rotation. II a ete conclu 
que Taction collaborative entre la turbine centrale et I'ancre permettait une 
meilleure homogeneisation et done un meilleur melange. Le mode co-rotatif 
permet un melange dispersif et distributif (voir Figure 2-21). En contrepartie, le 
mode contra-rotatif presente un systeme ou la segregation et le haut 
cisaillement coexistent (voir Figure 2-21). 
(a) (b) 
Figure 2-21 : Dispersion des traceurs pour un fluide newtonien dans les 
differents modes de rotations (Rivera et al., 2006) 
a) mode co-rotatif a 15 s; b) mode co-rotatif a 150 s; 
c) mode contra-rotatif a 15 s; d) mode contra-rotatif a 150 s 
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Quelques conclusions peuvent done etre tirees des differentes etudes qui ont 
ete entreprises sur des melangeurs coaxiaux. La premiere conclusion stipule 
que I'agitateur de proximite n'est pas I'agitateur qui consomme le plus de 
puissance dans des melangeurs coaxiaux, e'est plutot la turbine qui tourne a 
haute vitesse. Cette conclusion a ete confirmee par Thibault et Tanguy (2002) 
ainsi que Foucault et al. (2004) qui ont demontre que la consommation de 
puissance de I'ancre ne represents pas la source principale de consommation 
de puissance dans un melangeur coaxial. 
Une autre conclusion qui a pu etre tiree des travaux anterieurs sur les 
melangeurs coaxiaux est celle dont le mode de rotation co-rotatif est souvent 
superieur au mode contra-rotatif. Selon les travaux de Foucault et al. (2004), 
ce mode de rotation necessitait une plus petite consommation de puissance et 
un plus petit temps de melange. Rivera et al. (2006) ont confirme cette 
conclusion en presentant une etude numerique des deux modes de rotation. 
Ces auteurs ont conclu que le mode co-rotatif permettait une meilleure 
dispersion et une meilleure distribution que le mode contra-rotatif. 
D'autre part, les nombres adimensionnels conventionnels utilises dans les 
etudes d'agitation, tels que le nombre de puissance (Np) et le nombre de 
Reynolds (Re), ne peuvent pas etre appliques et de nouvelles correlations 
adaptees aux melangeurs coaxiaux sont necessaires. Des etudes ont ete 
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entreprises a cette fin, afin de redefinir ces nombres adimensionnels. Par 
contre, la plupart de ces correlations utilisaient des parametres ajustables 
propres a la geometrie etudiee et done difficilement generalisables. Cela 
signifie que de nouvelles correlations devaient etre etablies chaque fois que la 
configuration du melangeur coaxial changeait. Dans le but de trouver des 
correlations plus generales pour le nombre de puissance, Foucault et al. (2005) 
ont propose I'introduction de I'effet du mode de rotation dans la definition plus 
classique du nombre de puissance. Ces correlations ont permis d'obtenir une 
courbe caracteristique unique de la consommation de puissance independante 
du rapport de vitesse et du type de turbine utilises. Par contre, ces correlations 
etaient applicables au dessus d'un certain rapport de vitesse ainsi que du 
mode de rotation. Par consequent, le besoin pour des correlations encore plus 
generales est toujours present. 
En ce qui a trait au temps de melange, Foucault (2004) a observe durant ses 
recherches que I'agitation dans le mode co-rotatif permettait de reduire le 
temps de melange. Ainsi, pour la meme consommation de puissance, le mode 
co-rotatif etait plus efficace que le mode contra-rotatif pour des fluides 
Newtoniens et non newtoniens. 
D'autres resultats interessants peuvent etre retrouves dans la litterature dans 
les recherches de Foucault et al. (2005) ainsi que celles de Mishra et al. (1993) 
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en ce qui concerne I'influence du type de turbines. Selon les travaux de 
Foucault et al. (2005), la turbine Rushton permet une meilleure 
homogeneisation pour une meme puissance lorsque comparee a d'autres 
types de turbines : Cowles, Deflo, Sevin et hybride. D'autre part, Mishra et al. 
(1993) ont demontre que la turbine Rushton presentait une meilleure efficacite 
en termes de pompage lorsque comparee a d'autres turbines radiales (turbine 
Rushton modifiee, turbine a pales courbees, turbine a pales droite, turbine 
Brumagin), ce qui produit une meilleure circulation du liquide pour une meme 
consommation de puissance. Ces resultats font de la turbine Rushton, une 
turbine tres interessante en termes de consommation de puissance et de 
temps de melange. 
Par ailleurs, plusieurs configurations de melangeurs coaxiaux ont ete etudiees. 
Auparavant, nous avons cite les recherches de Thibault et Tanguy (2002), 
Foucault (2004) et Foucault et al. (2005). Le travail de Thibault (1999) sur un 
melangeur coaxial de 60 L, combinant une turbine a 2 pales inclinees (45°) 
avec 4 tiges de melange et une ancre, doit etre mentionne ici (voir Figure 
2-17). Aussi, le travail de Barar Pour et al. (2007) sur un melangeur a deux 
arbres excentriques de 60 L combinant un Paravisc et une turbine Deflo. Dans 
le cadre de ce travail, les auteurs ont caracterises I'hydrodynamique du 
melangeur et ont demontre que la vitesse de rotation de la turbine Deflo a une 
grande influence sur la consommation de puissance du Paravisc. Cette 
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conclusion rejoint les resultats precedents sur les melangeurs coaxiaux qui 
demontrent que la consommation de puissance n'est pas surtout due a la 
contribution de I'ancre, mais a celle de la turbine centrale. Dans ce cas, 
I'augmentation de la Vitesse de rotation de la Deflo induit une diminution de la 
consommation de puissance du Paravisc. Inversement, le Paravisc n'a pas 
demontre d'influence sur la puissance de la Deflo. Les temps de melange ont 
permis de conclure que le Paravisc gouverne le melange et que la Deflo 
montre une grande capacite de pompage a basse viscosite. 
Figure 2-22 : Montage experimental, melangeur a deux arbres 
excentriques - Barar Pour et al. (2007) 
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A cette revue s'ajoute le travail de Bonnot et al. (2007) sur un melangeur 
coaxial de 46 L combinant un ou deux turbines Rushton sur I'axe central et une 
ancre. Les resultats de cette etude prouvent que, pour le mode co-rotatif, le 
debit de pompage global dans la cuve est ameliore, ce qui permet une 
meilleure circulation axial dans la cuve agitee et ainsi de reduire le phenomene 
de compartimentation de I'ecoulement. Ces resultats confirment les 
conclusions des travaux de Foucault et al. (2004) ainsi que Rivera et al. (2006). 
II a egalement ete montre que le mode contra-rotatif introduisait plus de 
cisaillement dans la cuve agitee, d'ou le fait qu'il soit meilleur pour detruire les 
zones segregees. L'ajout d'une seconde turbine dans la cuve a permis 
d'ameliorer I'efficacite du mode co-rotatif par rapport au mode contra-rotatif. Le 
debit de pompage est ameliore dans ce cas. De plus, de nouveaux protocoles 
ont ete suggeres pour beneficier au maximum des differents effets des deux 
modes de rotation. Ainsi, il est propose, dans un premier temps, de demarrer 
uniquement la turbine centrale afin de pomper I'echantillon depuis la surface 
libre sans qu'il y ait gene de I'ancre. Puis de demarrer I'ancre en mode co-
rotatif afin de realiser une bonne homogeneisation et de reduire la 
compartimention. Finalement, de changer la direction de I'ancre en mode 
contra-rotatif afin de cisailler efficacement les zones non melangees. 
Un autre travail doit etre ajoute a cette revue. II s'agit des recherches de 
Cabaret et al. (2007) sur un melangeur a deux arbres excentriques consistant 
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de deux turbines Rushton (voir Figure 2-23). Cette recherche presente les 
effets de I'excentrage d'un mobile d'agitation operant en regime laminaire sur 
sa consommation de puissance et son efficacite de melange. II a ete demontre 
que I'excentrage n'induit aucun effet sur la consommation de puissance. Les 
resultats ont permis de conclure qu'une turbine Rushton peut melanger 
I'ensemble d'une cuve de melange en regime laminaire seulement si le nombre 
de Reynolds et I'excentrage de I'agitateur sont au-dessus de certaines valeurs 
critiques. De plus, I'emploi de ce type de melangeur a deux arbres excentres 
permet d'empecher la formation d'une compartimentation de I'ecoulement et 
favorise le melange axial. II a ete conclu que le mode de rotation contra-rotatif 
permet une meilleure collaboration entre les deux agitateurs. Finalement, cote 
consommation de puissance, il apparalt que les deux agitateurs n'interagissent 
pas du fait de leur eloignement. 
Figure 2-23 : Montage experimental, melangeur a deux arbres 
excentriques - Cabaret et al. (2007) 
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La comparaison de tous ces travaux peut etre tres interessante d'un point de 
vue industriel afin d'etablir un guide pour aider dans le choix d'un melangeur 
combinant plusieurs agitateurs, selon I'application et les conditions du 
melange. 
2.4.1 Puissance d'agitation dans des melangeurs coaxiaux 
La definition des nombres adimensionnels conventionnellement utilises dans 
I'etude du melange, tels que le nombre de puissance (Np) et le nombre de 
Reynolds (Re), ne peuvent pas etre appliques au cas des melangeurs 
coaxiaux. II existe en effet une ambigu'i'te dans la definition du diametre et de la 
vitesse caracteristiques lorsque deux agitateurs de dimensions et de types 
differents entrent en jeu. D'ou le besoin d'adapter ces nombres aux 
melangeurs coaxiaux. Tres peu d'etudes ont ete entreprises en ce sens. 
Thibault et Tanguy (2002) ont obtenu les correlations suivantes pour les 
constantes de puissances Kp(0) et Kp(i) pour le melangeur coaxial etudie, a 
savoir, 
KP(o)(RN) = 26.09 R
2
N+88.66-RN+256 0<RN<24 2-16 
KP{. (RN ) = 829.04/R
2
N+ 330.56//?„ +99 4<RN<<*> 2-17 
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Ces correlations dependent du rapport de vitesses RN entre I'arbre interne (i) et 
I'arbre externe (o) defini par RN=Ni/N0. A partir de ces deux correlations, il est 
possible de determiner la consommation de puissance totale du melangeur 
coaxial pour toutes les vitesses d'agitation. 
En 2002 aussi, Tanguy et Thibault, travaillant sur le meme melangeur coaxial, 
ont introduit une correlation du nombre de puissance dans le regime laminaire 
pour I'arbre interne et I'arbre externe. Cette correlation fonctionne lorsque le 
rapport de vitesses est superieur a 4 : 
NP(o)(RN) = 0.1936-Rti 
2.7838 4 < RN < 24 
Np (i)(RN) = -4.4238//?* +3.3176/7?,,+ 0.74 4<RN<oo 
2-18 
2-19 
Une approche similaire a ete suivie par Kohler et Hemmerle (2003) qui ont 
propose des correlations pour les nombres de puissance de I'arbre interne et 
de I'arbre externe en fonction du nombre de Reynolds et de la vitesse 
peripherique n : 
Np(i) 
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Toutes les correlations listees ci-dessus utilisent des parametres ajustables qui 
sont propres a la geometrie etudiee et qui sont done difficilement adaptables 
pour d'autres geometries. 
Dans le but de trouver des correlations plus generates pour le nombre de 
puissance, Foucault et al. (2005) ont propose I'introduction de I'effet du mode 
de rotation dans la definition plus classique du nombre de puissance. Ces 
correlations ont permis d'obtenir une courbe caracteristique unique de la 
consommation de puissance peu importe le rapport de vitesses et le type de 
turbine utilise en definissant la vitesse d'agitation comme suit: 
N =(N -N ) 
(co-rotating) ^ i o' 
*< counter—rotating) = (N,+N0) 
2-22 
2-23 
Ainsi, selon Foucault (2004), pour determiner la courbe de puissance d'un 
melangeur coaxial, il est necessaire d'utiliser les correlations suivantes : 
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Ainsi, en utilisant ces correlations (equations 2-24 a 2-27) et pour des rapports 
de vitesses propres a un systeme en particulier, la courbe de puissance d'un 
melangeur coaxial se superpose a la courbe de puissance de la turbine seule. 
La Figure 2-24 presente un exemple de la courbe de puissance unique obtenu 
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Figure 2-24 :Courbe de puissance unique d'un melnageur coaxial pour 
des fluides Newtonien et non newtonien (Ancre-turbine Rushton) 
(Foucault, 2004) 
De plus, comme les recherches ont ete faites dans les deux modes de 
rotation : co- et contra-rotatif, il a ete demontre que le mode co-rotatif 
consommait un peu moins de puissance que le mode contra-rotatif (Foucault et 
al. 2004 et Foucault, 2004). 
2.4.2 Temps de melange dans des melangeurs coaxiaux 
Dans le cas des melangeurs coaxiaux et selon Foucault et al. (2005), la turbine 
Rushton est la plus efficace en termes d'homogeneisation et presente done le 
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plus petit temps de melange pour une meme puissance d'agitation 
comparativement aux turbines suivantes: Cowles, Deflo, Sevin, Hybride. 
Mishra et al. (1993) confirment ce resultat en affirmant qu'une meilleure 
efficacite de pompage se traduit par une plus grande circulation du liquide pour 
une certaine consommation de puissance. 
En 2004, Foucault a trouve, au cours de ses recherches, que I'agitation dans le 
mode co-rotatif permettait de reduire le temps de melange. Ainsi, pour la meme 
consommation de puissance, le mode co-rotatif etait plus efficace que le mode 
contra-rotatif pour des fluides Newtoniens et non newtoniens. Figure 2-25 et 
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Figure 2-25 : Courbe de temps de melange pour un melangeur coaxial 
avec un fluide newtonien (Ancre-Turbine Rushton) (Foucault, 2004) 
Figure 2-26 : Images du melange apres une minute d'agitation avec un 
fluide newtonien (Re=100) 
a)Contra-rotatif, b)Turbine Rushton seule, c) Co-rotatif (Foucault, 2004). 
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2.4.3 Synthese 
Basee sur la litterature ayant pour sujet les melangeurs coaxiaux ainsi que 
celle sur les mobiles raclants et non-raclants, nous pouvons identifier quelques 
lacunes dans les recherches existantes. Quelques auteurs ont etudie les 
melangeurs coaxiaux, mais il reste du travail a faire. Nous avons identifie 
I'interet d'etudier des melangeurs coaxiaux munis d'une turbine axiale et d'une 
turbine radiale et de comparer leur performance. Nous avons egalement, 
identifie la meme lacune du cote des mobiles raclants et I'utilite de comparer 
les performances de melangeurs coaxiaux munis d'une ancre, d'un ruban 
helicoidal et d'un Paravisc. Ces comparaisons permettraient une meilleure 
comprehension des avantages et des inconvenients de chacune de ces 
configurations. 
D'un autre cote, les auteurs ont propose quelques correlations afin de 
determiner la constante de puissance Kp ou encore le nombre de puissance 
Np. Ces correlations sont souvent dependantes de la geometrie du systeme et 
ne sont pas applicables a plusieurs configurations de melangeurs coaxiaux. De 
plus, quelques correlations sont applicables sous certaines conditions, par 
exemple lorsque le rapport de vitesses est superieur a 4. Cette condition 
necessaire a I'application de la correlation amene une limitation de son 
utilisation. Bref, il nous semble evident qu'il est necessaire d'etablir une 
procedure de design independante de la geometrie et de la cinematique. 
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2.5 Bilan et objectifs specifiques 
Faisons un bref bilan des lacunes reperees dans la litterature en relation avec 
les differents sujets examines ci-dessus. 
Hydrodynamique des mobiles non-raclants 
- II y a un manque a combler au niveau de la comparaison de 
influence du type de turbine. Les deux types de turbines les plus 
souvent utilises sont les turbines radiales et les turbines axiales. 
Une conclusion claire sur la performance de ces deux types de 
turbines et leur influence sur Pefficacite d'un melangeur coaxial 
serait bien utile. 
- II y a aussi un manque concernant les dimensions optimales de 
I'agitateur central et ce, pour les differents regimes d'ecoulement. 
Hydrodynamique des mobiles raclants 
- II y a un manque dans la litterature vis-a-vis la performance de 
differents mobiles raclants dans un melangeur coaxial. La 
comparaison de la performance de ceux-ci serait interessante. 
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Litterature sur les melanqeurs coaxiaux 
- Le besoin d'une procedure de design independante de la 
geometrie et de la cinematique est pressant. 
A la lumiere de cette revue de litterature, nous avons done souleve plusieurs 
lacunes dans les connaissances. Les objectifs specifiques de cette these sont 
done les suivants: 
- Caracteriser et comparer la dynamique globale des fluides et les 
parametres hydrodynamiques d'un melangeur coaxial pour 
differentes configurations de I'arbre central. 
- Determiner I'influence de la taille de I'agitateur central sur la 
performance globale d'un melangeur coaxial selon les differents 
regimes d'ecoulement. 
- Etablir et valider de nouvelles correlations plus generates pour les 
nombres adimensionnels (Np et Re). 
- Comparer la dynamique globale des fluides et les parametres 
hydrodynamiques de differents melangeurs coaxiaux ainsi que 
d'un melangeur a deux arbres excentriques. 
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CHAPITRE 3 Presentation des eta pes du travail 
Afin de repondre aux differents objectifs specifiques de la these, indiques ci-
dessus, voici les differentes etapes de travail que nous proposons : 
> Etudier differentes configurations de melangeurs coaxiaux presentant 
des agitateurs de differents types mais de meme dimension. La 
performance d'un melangeur coaxial sera, ainsi, etudiee pour une 
turbine axiale et une turbine radiale. Afin de comparer les deux 
configurations, des mesures de consommation de puissance et de 
temps de melange seront effectuees. L'etude inclura egalement, les 
deux modes de rotation, co- et contra-rotatif, et s'etendra du regime 
laminaire au regime transitoire. 
> Afin de determiner I'influence de la taille de I'agitateur central sur la 
performance globale d'un melangeur coaxial, plusieurs turbines de 
meme type et de meme configuration seront utilisees, par contre, elles 
seront de diametres differents. De plus, les regimes d'ecoulement 
laminaire, transitoire et turbulent seront balayes afin d'etablir les criteres 
d'optimisation selon le regime choisi. 
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> Afin d'etablir de nouvelles correlations universelles pour les nombres 
adimensionnels (Np et Re), nous utiliserons les resultats trouves lors 
des deux sous-objectifs precedents. Les nouvelles correlations se 
doivent d'etre independantes de la geometrie du systeme, du mode de 
rotation, du ratio de vitesse et doivent etre, egalement applicables a 
differentes configurations. Ainsi, elles doivent presenter la meme courbe 
de puissance unique pour les turbines de differentes dimensions, mais 
de meme type. 
> Afin de repondre au quatrieme sous-objectif, une caracterisation de 
differents melangeurs doit etre faite: un melangeur coaxial 
conventionnel presentant differentes configurations, un melangeur 
coaxial de type Superblend et un melangeur a deux arbres excentriques 
presentant differentes configurations. La comparaison de ces 
melangeurs permettra de confirmer I'applicabilite des correlations 
proposees, mais egalement d'etablir la meilleure performance selon 
differents criteres d'efficacite du melange. 
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CHAPITRE 4 Methodologie 
Ce chapitre presente la methodologie des differentes experimentations 
effectuees. Dans la premiere section, les montages experimentaux sont 
expliques. Dans la deuxieme section, la rheologie et les fluides choisis sont 
elabores. Dans la troisieme et la quatrieme partie, la strategie experimental 
est developpee. 
4.1 Montage experimental 
4.1.1 Melangeur coaxial conventionnel 
Le montage experimental de 46 L presente a 
la Figure 4-1 a ete utilise lors des experiences. 
Ce montage consiste en une turbine centrale 
et une ancre montees sur deux arbres 
concentriques et independants toumant 
respectivement a haute et basse vitesses. Ce 
montage peut fonctionner en modes de 
rotation co- et contra-rotatif. 
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Le systeme comporte les pieces mecaniques suivantes : 
> Moteur a courant altematif (2,23 kW; triphase 220 V) possedant une 
vitesse nominale de 1760 tours par minute. Ce moteur actionne la 
turbine centrale. 
> Moteur a courant altematif (373 W) possedant une vitesse nominale de 
1760 tours par minute. Ce moteur actionne le mobile raclant (ancre). 
> Un couplemetre de la compagnie Himmelstein de 22,6 N-m (precision 
de ± 0,1 % pleine echelle) pour la turbine centrale. 
> Un couplemetre de la compagnie Lorenz de 22,0 N-m (precision de 
± 0,1 % pleine echelle) pour I'ancre. 
> Deux tachymetres optiques (precision ± 0,1 tpm) mesurant la vitesse de 
I'arbre rapide (turbine de dispersion) et la vitesse de I'arbre lent (pales 
raclantes). 
> Un reducteur de vitesse 15:1 diminuant la vitesse nominale a environ 
115 tours par minute pour le moteur de 373 W. 
> Trois thermocouples de type J (jonction fer-constantan) de tres faible 
inertie thermique (thermocouple nu, depourvu de toute gaine inox). 
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Figure 4-1 : Montage experimental du melangeur coaxial conventionnel 
(Foucault, 2004). 
Les principales caracteristiques geometriques du systeme d'agitation, de 
I'ancre et des turbines utilisees sont indiquees a la Figure 4-1. Le reservoir est 
constitue dans sa partie superieure d'un cylindre transparent en polycarbonate 
(Lexan) de 0,38 m de diametre (Dc) et de 0,58 m de hauteur (Hc). La hauteur 
du liquide (H) au repos est maintenue constante tout au long des essais et est 
egale a 0,41 m (pour un volume total de fluide de 46 L). 
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Lors des essais, la turbine centrale est placee au centre de la cuve et sa 
hauteur dans le liquide est fixee a 1/3 de la hauteur du liquide dans la cuve. 
Pour le systeme etudie, les agitateurs sont mis en rotation a I'aide de deux 
moteurs a vitesse variable. Le moteur du haut, actionne I'arbre rapide 
entraTnant I'agitateur central et le moteur du bas actionne I'agitateur raclant 
(ancre). II est, done possible de faire tourner les deux mobiles d'agitation en 
sens horaire ou antihoraire. Cette flexibilite du systeme permet aux mobiles de 
fonctionner en mode co-rotatif ou contra-rotatif. De plus, comme les systemes 
de guidage sont independants, il est possible de retirer la turbine et de 
fonctionner avec I'ancre seulement ou de faire tourner seulement I'agitateur 
central, I'ancre jouant alors le role de contre-pales. L'agitateur rapide peut 
tourner de 0 a 1800 rpm et I'agitateur lent de 0 a 115 rpm. 
Le logiciel d'acquisition de donnees Labview, de National Instrument est utilise 
pour controler les vitesses des agitateurs, de meme que, pour recueillir les 
donnees et les analyser. 
Au cours des experiences, cinq turbines ont ete etudiees: quatre turbines 
Rushton de differents diametres (9 cm, 12.5 cm, 15.8 cm et 20 cm) ainsi 
qu'une Mixel TT de 20 cm de diametre (voir Figure 4-2). 
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(a) (b) 
Figure 4-2 : Agitateurs etudies pour le melangeur coaxial conventionnel 
a) Turbine Rushton ; b) Mixel TT 
4.1.2 Superblend 
Un melangeur de type Superblend de 40.3 L, tel que montre a la Figure 4-3 a 
ete utilise. 
Le systeme comporte les pieces mecaniques suivantes : 
> Moteur a courant alternatif (triphase 220 V) possedant une Vitesse 
nominale de 1800 tours par minute. Ce moteur actionne le Maxblend®. 
> Moteur a courant alternatif (triphase 220 V) possedant une vitesse 
nominale de 1800 tours par minute. Ce moteur actionne le double ruban 
helicoTdal. 
> Un couplemetre de la compagnie Ono Sokki de 20 N-m (precision de 
± 0,2 % pleine echelle) pour le Maxblend®. 
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> Un couplemetre de la compagnie Ono Sokki de 100 N-m (precision de 
± 0,2 % pleine echelle) pour le double ruban helicoi'dal. 
> Deux tachymetres optiques (precision ± 0,1% pleine echelle) mesurant 
la vitesse de I'arbre rapide (Maxblend®) et la vitesse de I'arbre lent 
(double ruban helicoi'dal). 
> Un reducteur de vitesse 8:1 diminuant la vitesse nominale a environ 
225 tours par minute pour le Maxblend®. 
> Un reducteur de vitesse 18 :1 diminuant la vitesse nominale a environ 
100 tours par minute pour le ruban helicoi'dal. 
La cuve de melange est composee d'un cylindre de polycarbonate ayant un 
diametre (Dc) de 0.38 m, une hauteur (Hc) de 0.635 m et le fond de la cuve est 
de forme elliptique. La hauteur du liquide est de 0.31 m et elle est maintenue 
constante pour la duree des essais. Le melangeur coaxial de type Superblend 
est compose, quant a lui, de deux agitateurs: une turbine toumant a haute 
vitesse et un mobile raclant tournant a basse vitesse. Les deux agitateurs sont 
montes sur des systemes de guidage independants. La turbine haute vitesse 
est, en fait, un agitateur de type Maxblend® de 20 cm de diametre et peut 
tourner jusqu'a 200 tours par minute. L'agitateur raclant, pour sa part, est de 
type double ruban helicoi'dal de 38 cm de diametre et peut tourner de 0 a 100 
tours par minutes. Deux moteurs independants sont utilises pour faire tourner 
les agitateurs et ils peuvent fonctionner dans les modes de rotation co- et 
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contra-rotatif. Puisque les systemes de guidage sont independants, il est 
egalement possible de faire tourner soit le ruban helico'i'dal, soit le Maxblend®. 
Afin de determiner I'energie dissipee par les differents agitateurs, les moteurs 
sont lies a deux couplemetres ayant une plage de fonctionnement de 
0 a 20 N-m pour I'arbre rapide (Maxblend®) et de 0 a 100 N-m pour I'arbre lent 
(ruban helico'i'dal). Durant les essais, la puissance a ete calculee a partir du 
couple mecanique et des mesures de vitesses. Ainsi, P=UJM, ou cu est la 
vitesse de rotation de I'arbre en radians par seconde et M le couple reel (i.e. 
apres avoir soustrait le couple residuel genere sans le fluide par le frottement 
mecanique cause par le systeme de guidage). 
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Figure 4-3 : Montage experimental du melangeur Superblend 
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4.1.3 Melangeur a deux arbres excentriques 
Le montage experimental de 50 L presente a la Figure 4-4 a ete utilise lors des 
manipulations. Ce montage consiste en une turbine decentree et une ancre en 
forme de vrille de type Paravisc (Ekato, GmbH) montes sur deux arbres 
excentriques et independants tournant respectivement a haute et basse 
vitesses. Ce montage peut fonctionner en mode de rotation co-rotatif 
seulement. 
«k — • * 
H 
- • — —*>* 
T 
Figure 4-4 : Montage experimental du melangeur a deux arbres 
excentriques (Barar Pour et al., 2007) 
QM}$. 
Le systeme comporte les pieces mecaniques suivantes : 
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> Moteur a courant alternatif possedant une vitesse nominale de 1760 
tours par minute. Ce moteur actionne le Paravisc. 
> Moteur a courant alternatif possedant une vitesse nominale de 3600 
tours par minute. Ce moteur actionne la turbine excentree. 
> Un couplemetre de la compagnie Lorenz de 30 N-m (precision de ± 0,1 
% pleine echelle) pour le Paravisc. 
> Un couplemetre de la compagnie Lorenz de 10 N-m (precision de ± 0,1 
% pleine echelle) pour la turbine decentree. 
> Deux tachymetres optiques (precision ± 0,1 tpm) mesurant la vitesse de 
I'arbre rapide (turbine de dispersion) et la vitesse de I'arbre lent 
(Paravisc). 
> Un reducteur de vitesse 15:1 diminuant la vitesse nominale a environ 
115 tours par minute pour le Paravisc. 
> Deux thermocouples places sur la paroi de la cuve pres de I'agitateur 
decentre. 
Le montage experimental utilise lors de cette etude consiste en une cuve 
cylindrique de polycarbonate ayant une forme elliptique de diametre interne de 
0.39 m et de 0.58 m de hauteur. Le niveau de liquide est de 0.37 m et il a ete 
maintenu constant durant tous les essais afin d'avoir un volume de 50 L. Lors 
de chaque essai, la turbine decentree est maintenue a 1/3 de la hauteur du 
liquide dans la cuve. 
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Le systeme etudie comprend deux moteurs de vitesses variables. L'un 
controlant I'arbre decentre abritant I'agitateur tournant a haute vitesse et I'autre 
controlant I'arbre lent abritant le Paravisc. L'agitateur haute vitesse peut 
tourner de 0 a 1000 RPM et le Paravisc peut tourner de 0 a 60 RPM. 
Le logiciel d'acquisition de donnees Labview, de National Instrument est utilise 
pour controler les vitesses des agitateurs, ainsi que pour recueillir les donnees 
et les analyser. 
Au moment des essais, deux turbines ont ete etudiees: une turbine Deflo de 8 
cm de diametre ainsi qu'une Mixel TT de 9 cm de diametre (voir Figure 4-5). 
(a) (b) 
Figure 4-5 : Agitateurs etudies pour le melangeur a deux arbres 
excentriques 
a) Turbine Deflo ; b) Mixel TT 
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4.2 Rheologie et fluides choisis 
Les fluides newtoniens utilises lors des essais sont obtenus par melange de 
sirop de ma'is et d'eau (solution de glucose). La plage de viscosite varie de 
0.07 a 200 Pa-s et la masse volumique varie de 1250 a 1400 kg/m3 selon la 
quantite de sirop de ma'is utilisee. Etant donne que la viscosite du glucose est 
tres sensible a la temperature, il est important de suivre revolution de la 
temperature dans la cuve afin de corriger la viscosite, le cas echeant. La 
viscosite des fluides a ete determinee a I'aide du rheometre Visco 88 de la 
Societe Bohlin. Le mode de fonctionnement de ce viscosimetre est de type 
vitesse imposee. La geometrie de mesure de I'appareillage est de type 
«Couette». 
4.3 Consommation de puissance 
La consommation de puissance, quant a elle, a ete determinee a partir de la 
mesure du couple produit par I'agitateur en rotation. Les couplemetres utilises 
font appel a une technologie de mesure sans contact. Contrairement aux 
systemes traditionnels, la torsion de I'arbre n'est pas mesuree avec un systeme 
de jauges de contrainte, mais bien, avec une mesure de transmission de 
lumiere. Un signal lumineux est envoye au travers de deux disques. Le signal 
lumineux en sortie est done, proportionnel au couple. Tout le systeme 
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electronique est situe dans un boTtier fixe et bien isole. Ainsi, aucune source 
d'alimentation et d'energie n'est transferee a I'arbre de torsion en rotation. 
En pratique, le frottement mecanique cause par le systeme de guidage 
provoque une augmentation du couple mesuree. Une correction du couple doit 
done, etre faite, en determinant le couple a vide pour chaque mesure. Ainsi, il 
est possible de lire le couple mesure (Mm), d'en retirer le couple a vide (Mv) 
pour trouver le couple corrige {Mc): 
Mc=Mm-Mv. 4-1 
La puissance dissipee par I'agitateur dans la cuve est calculee au moyen de 
I'equation suivante : 
P = 2 7i N Mc 4-2 
ou N est la vitesse de rotation du mobile en tours par seconde. 
Afin de caracteriser la puissance d'agitation en fonction des conditions 
operatoires, la phase experimentale consiste a imposer une rampe de vitesse 
et a mesurer la valeur de la vitesse de rotation du mobile et du couple 
s'exergant sur ce dernier. 
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4.4 Temps de melange 
La methode qui a ete utilisee tout au long de ce projet est de type 
colorimetrique et est basee sur la reaction rapide acide-base qui a ete 
proposee par Lamberto et al. (1996). Cette technique visuelle permet d'evaluer 
le temps de melange par le passage d'un indicateur de couleur jaune en milieu 
acide a la couleur pourpre en milieu basique. 
L'indicateur utilise est du bromocresol pourpre (0,08 % massique) qui a la 
propriete de changer de couleur avec le pH de la solution (changement de 
couleur entre pH 6 et 7). En milieu acide (pH<6 environ), le traceur devient 
jaune et, en milieu basique (pH>7.6 environ), il devient pourpre. L'incorporation 
de 200 ml de bromocresol dans la cuve est necessaire pour avoir un 
changement brusque de couleur en fonction du pH. Quelques millilitres d'acide 
chlorhydrique HCI (10 M) ou d'hydroxyde de sodium NaOH (10M) sont 
melanges a 500 ml de solution prelevee de la cuve de melange. Ce melange 
est important pour n'affecter de facon significative que la masse volumique du 
traceur (Foucault, 2004). 
A chacune des experiences, le temps de melange est mesure lors du passage 
d'un pH basique a acide, car le changement de couleur de pourpre a jaune est 
plus facile a detecter. Au cours des experiences, une incrementation d'environ 
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0,5 a 1 ml des reactifs est necessaire afin d'assurer une reaction rapide et un 
changement de couleur qui est evident. 
L'injection du traceur a ete faite au meme endroit a chaque essai (pres de 
I'arbre central). Les temps de melange sont obtenus en prenant la moyenne 
respective des valeurs de tm, et ce, pour trois essais successifs. 
Le temps de melange a ete mesure visuellement a I'aide d'un chronometre, 
mais egalement a I'aide de la methode d'analyse d'images developpee par 
Cabaret et al. (2007). Cette technique permet d'enregistrer numeriquement sur 
video la reaction acido-basique dans la cuve de melange. Le changement de 
couleur est alors quantifie a I'aide d'une methode utilisant le seuil de I'intensite 
de coloration dans le modele RVB. Ce processus permet une evaluation 
directe du degre devolution de la decoloration (macro-melange). Cette 
technique est robuste, facile a mettre en ceuvre et hautement reproductible. 
Elle possede un haut degre de fiabilite, de repetitivite et permet aussi d'evaluer 
le temps de melange de fagon precise en considerant la presence possible de 
zones mortes. De plus, les graphiques devolution du melange apportent une 
information additionnelle sur I'efficacite du melange et sur les principes de 
fonctionnement du melangeur. 
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CHAPITRE 5 Etude numerique et experimental d'un 
melangeur coaxial avec des fluides visqueux 
5.1 Presentation de /'article 
Cet article, publie en juillet 2007 dans la revue Industrial and Engineering 
Chemistry Research, presente une etude experimental et numerique d'un 
melangeur coaxial comparant deux configurations du melangeur: I'une 
couplant une ancre a une turbine Rushton (ecoulement radial) et I'autre 
couplant I'ancre a un agitateur de type Mixel TT (ecoulement axial). L'article 
presente done une comparaison de ces deux configurations sur plusieurs 
plans : consommation de puissance, temps de melange, patrons d'ecoulement, 
capacite de pompage, ainsi que I'energie de melange. En effet, selon ces 
parametres, la configuration Ancre-Mixel TT presente une plus haute efficacite 
que la configuration Ancre-Rushton dans les deux sens de rotation (co et 
contra-rotatif), ainsi qu'au cours du regime laminaire et du regime transitoire. 
Le mode co-rotatif presentait aussi une meilleure efficacite comparativement 
au mode contra-rotatif. Notons que, dans cet article, les correlations de 
Foucault (2004) presentees precedemment (equations 2-24 a 2-27) ont ete 
utilisees pour le calcul du nombre de Reynolds, du nombre de puissance ainsi 
que du temps de melange. 
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5.2 Title: Numerical and experimental study of a dual shaft 
coaxial mixer with viscous fluids 
Authors: Maya Farhat, Christian Rivera, Louis Fradette, Mourad Heniche and 
Philippe A. Tanguy 
Affiliation: URPEI, Department of Chemical Engineering, Ecole Polytechnique 
Montreal, P.O. Box 6079, Station Centre-Ville, Montreal, Qc, H3C 3A7, 
Canada. 
5.2.1 Abstract 
The performance of a coaxial mixer equipped with an anchor combined to 
either a radial or an axial impeller was investigated. The system was operated 
in both counter and co-rotating modes in the laminar and transition flow 
regimes. Experimental and numerical data regarding power consumption and 
mixing time were collected and compared. Based on these mixing efficiency 
criteria, the co-rotating mode was found to be a better choice for both impellers 
in the investigated flow regimes. The axial impeller was also found to be more 
efficient in terms of energy consumption and mixing energy compared to the 
Rushton turbine. 
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5.2.2 Introduction 
Mixing operation is used in numerous industrial applications such as thermal 
homogenization, emulsification, fermentation and polymerization. 
Unfortunately, a universal mixing system does not exist for all these 
applications, and the design of a mixing system as well as its optimization is 
most often application-related. Several factors can affect the effectiveness of a 
mixing system namely the type of agitator, the flow regime and the product 
formulation. Many agitators have been developed in the last years to handle 
viscous and non-Newtonian problems encountered in industry (Tanguy et al., 
1997): planetary mixer; off-centered double agitator; and coaxial mixer 
mounted with various agitator geometries, rotating at different speeds and 
operated in either co-rotating or counter-rotating modes. 
In industrial applications, coaxial mixers are gaining in popularity due to their 
flexibility and good efficiency (Foucault et al., 2004) when the viscosity changes 
significantly during the process time. Although recent research work has shed 
some light on the performance of these mixers, their design is still mainly 
based on empirical knowledge, and research is needed to find the best way to 
optimally design, operate, and scale-up this versatile mixer. 
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In 2004, Foucault et al. studied three different dispersion disks namely a Deflo 
impeller, a Sevin impeller, and a Deflo-Sevin hybrid impeller. They found that 
the hybrid impeller-anchor combination was the most efficient for mixing in both 
rotating modes irrespective of the fluid rheology. They also studied minimum 
agitation conditions to achieve the just suspended state of solid particles (A/ys) 
and they determined that Njs had lower values with the impellers having the 
best axial pumping capabilities. In 2005, Foucault et al. established new 
correlations based on impeller geometry for the generalized Reynolds number 
and the power number and they extended the concept of power master curve 
to coaxial mixers. Mixing time and power consumption master curves were 
obtained for Newtonian and non-Newtonian fluids based on a modified 
Reynolds number that takes into account the particular rotation configuration of 
the anchor-turbine in the coaxial system. They showed that the co-rotating 
mode was better than the counter-rotating mode in terms of mixing time. In 
2006, Foucault et al. compared the performance of a Rushton turbine, a Sevin 
impeller, and a Deflo-Sevin dispersing disk. They concluded that the Rushton 
turbine was the most effective one in terms of homogenization. Recently, 
Rivera et al. (2006) examined the origin of the superior performance of the co-
rotating mode by means of three dimensional finite element flow simulations. It 
was found that the reduced pumping action and the flow compartmentalization 
of the counter-rotating mode explain why the co-rotating operation is a better 
choice for the homogenization of viscous products. 
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The literature on coaxial mixing concentrates mainly on radial impellers and 
dispersing disks. Not much is known regarding the behavior of axial impellers, 
in particular whether the co-rotating mode is still a preferred mode of operation. 
The objective of this work is to examine this issue, and highlight the 
performance differences between a coaxial mixer provided with a radial flow 
impeller (Rushton turbine) and a coaxial mixer with an axial flow impeller. In 
order to achieve this objective, a dual methodology based on an experimental 
and numerical approach will be followed. 
5.2.3 Materials and methods 
5.2.3.1 Experimental setup 
A fully instrumented coaxial mixer of 46 L shown in Figure 5-1 was used for the 
experiments. It consists of an impeller and an anchor mounted on two 
independently actuated coaxial shafts running respectively at high and low 
speed. The agitators considered are a radial turbine (Rushton) (Figure 5-2 (a)) 
and an axial impeller (Mixel TT) in pumping-down mode (Figure 5-2 (b)). The 
rig can be operated in co-rotating or counter-rotating mode. 
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Motor 2.23 kW 
(without gearbox) 
High speed shaft 
<)> = 0.0254 in 
Dc = 0.38 m 
Da = 0.36 m 
" Wa = 0.0318 m 












Low speed shaft 
4> = 0.0381m 
Torquerneter I 
Gearbox (15: 1 ) I f 
% 4 
|X Motor 373 W 
Figure 5-1 : Coaxial mixer setup 
(a) (b) 
Figure 5-2 : Agitators used in the work: a) Rushton turbine; b) Mixel 
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Aqueous solutions of corn syrup were used for both combinations of anchor 
and impeller. The rheological properties of the fluids were determined with a 
Bohlin Viscometer 88-BV with Couette configuration. The viscosity of the corn 
syrup solutions was in the range of 1 to 10 Pa.s. The density was 1350%/ra3. 
Co-rotating and counter-rotating modes with speed ratios (anchor:open 
impeller) of 1:10, 1:20 and 1:30 were investigated. These operating conditions 
were selected in order to avoid the formation of a vortex at the free surface. 
The power draw of each impeller was determined from the torque 
measurements given by the torquemeters installed on each shaft (Figure 5-1). 
5.2.3.2 Numerical method 
To predict numerically the unsteady three-dimensional flow field in a stirred 
tank, the incompressible Navier Stokes equations were solved using the finite 
element method. 
P — + v • Vv dt 
+ Vp + V-T = f 5-1 
V • v = 0 5-2 
In equation 5-1, v is the velocity (m/s), p is the pressure (Pa), T is the viscous 
stress (Pa) and / represents the body force (N/m3). 
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A Galerkin finite element method was used to solve the above equations. The 
locally mass conserving tetrahedral 9-node finite element P/-P0 (Moo-Young 
et al., 1972) that approximates the velocity with a super-linear polynomial and 
considers a constant pressure was employed for the discretization. A domain-
embedded method (virtual finite element method or VFEM) was used to handle 
the moving impellers. It is useful to mention that within the VFEM framework a 
unique mesh is required during the computation and the impeller is discretized 
by moving control points that act as kinematics constraints through Lagrange 
multipliers on the governing Navier-Stokes equations. 
The set of boundary and virtual conditions employed are expressed as follows: 
• No normal velocity at the fluid surface (vz=0); 
• No slip condition at the vessel wall (v=0); 
• Imposed velocity on the control points v(t)=caxr(t). 
The non-linear algebraic system arising from the discretization of the equations 
of change was resolved by a Newton-Raphson iterative scheme. For each set 
of variables namely the mixed velocity-pressure variables and the Lagrange 
multipliers variables, appropriate solution methods were selected, namely the 
velocity-pressure variables were computed by the ILU preconditioned TFQMR 
method that belongs to the class of Krylov linear iterative solvers, and the 
Lagrange multipliers were computed by the Uzawa algorithm. The coupling 
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between theses two sets of variables was made explicit. The reader is referred 
to Bertrand et al. (1997) for further details. 
(a) (b) 
Figure 5-3 : Virtual impellers employed in this work, a) Rushton-anchor 
impeller b) Mixel TT-anchor impeller 
A 3D unstructured mesh created with l-DEAS (EDS) software was built using 
block partitions as in a previous work (Rivera et al., 2004). The final 
computational mesh required approximately 250,000 elements and 800,000 
nodes yielding a system of approximately 2 million equations. Figure 5-3 shows 
the surface grids used to generate the control points representing the agitators 
(virtual objects). 
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The simulations were performed with commercial 3D finite element software 
POLY3D™ (Rheosoft, Inc.) developed in our group. The total memory 
requirement was approximately 2 GBytes. All simulations were run on an IBM 
p690 computer cluster. The visual post-processing of the results was carried 
out with Ensight software from CEI. 
5.2.3.3 Power consumption 
The power draw in the mixer Ptot was calculated based on the torque measured 
on each shaft. For data processing, we adopted the definition of Foucault et al. 
(2004 and 2005) for the Reynolds number and the power number. These 
definitions use a characteristic system mixing speed that takes into account the 
rotating mode, namely: N = Nt- Na in the co-rotating mode, N = Nt + Na'm the 
counter-rotating mode and the limit case of only the Rushton turbine in rotation, 
N = Nt. The corresponding Reynolds numbers and power number are 
respectively 
= p(Nt-Na)D? _p(Nt+Na)D? 
^^co-rotation ^counter-rotation 
[A fi 
Nv • = — a n d Np • = — 5-4 
r co-rotation / l 7 » r \ 3 r ~ > 5 " counter-rotation / A r A T ,3 n 5 
p{Nt - Na Y D
5
t p(Nt + Na Y D
5
t 
5.2.3.4 Mixing time 
Mixing time was evaluated experimentally by means of a discoloration 
technique of a tracer based on fast acid-base reaction. An aqueous solution of 
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0.08% bromocresol purple was used as an indicator along with a basic solution 
of 10 N NaOH and an acidic solution of 10 N HCI. At a pH lower than 6, this 
indicator is yellow and it turns purple at a pH higher than 7.6. The fluid viscosity 
measurements as well as the mixing experiments were performed at room 
temperature (*23°C). 
To evaluate numerically the mixing time, the evolution of the position of 
massless particles was tracked using an element by element approach 
(Heniche et al., 2006). The particles were injected at the top of the tank to 
mimic the experimental procedure. The "volume percent" occupied by the 
particles (element-wise counting procedure) was followed to quantify the mixing 
performance for the different conditions investigated. In this way, it is possible 
to derive both the final mixing time and the mixing evolution pattern. 
5.2.4 Results 
5.2.4.1 Power consumption 
Table 5-1 and Table 5-2 compare the experimental and numerical power 
number for several values of Re for Rushton turbine and Mixel TT coaxial 
systems, respectively. The discrepancy between experimental and numerical 
data is very low except in a few cases, which can be explained by the limited 
precision of the torquemeter when the measured torque is low. Figure 5-4 
I l l 
shows that the Mixel TT required less power at the same conditions than the 
Rushton turbine, confirming the usual trend with axial flow impellers. 
Table 5-1 : Power consumption of the investigated scenarios for the 



































































Table 5-2 : Power consumption of the investigated scenarios for the Mixei 







































































Speed ratio (RN) above 10 
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y = 74,616x"1 
• Rushton alone 
* Rushton co-rotational mode 
• Rushton counter-rotational mode 
• Mixel alone 
+ Mixel co-rotational mode 
- Mixel counter-rotational mode 
V^-
0,1 10 100 
Re 
Figure 5-4 : Comparison of the experimental power curves for the 
Rushton turbine and the Mixel TT in the co-rotating mode, the counter-
rotating mode and the turbine alone mode 
5.2.4.2 Mixing time 
Figure 5-5 presents the experimental dimensionless mixing time as a function 
of the Reynolds number for the Rushton turbine (Figure 5-5(a)) and for the 
Mixel TT (Figure 5-5(b)). Co-rotating and counter-rotating modes are both 
shown on those figures. 
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Figure 5-5 : Experimental mixing time curve for the coaxial mixer in (a) 
Rushton-anchor system; (b) Mixel-anchor system 
The mixing time curves clearly demonstrate the superiority of the co-rotating 
mode over the counter-rotating mode from a fluid circulation point of view. The 
Moo-Young correlation N-tm = A-Re~B was employed to quantify this trend 
(Moo-Young et al., 1972). Table 5-3 gives the parameters of the correlation. 























As it can be observed, the dimensionless mixing time for the Rushton-based 
system is more sensitive to Reynolds number changes since the Reynolds 
number exponents (B parameter) are larger than the ones obtained for the 
Mixel TT irrespective of the operation mode. It is worth mentioning that the 
dimensionless mixing times for large Reynolds number (Re>1000) were 
constant and slightly smaller in the case of the Mixel TT (Ntm = 23) than for the 
ones obtained for the Rushton turbine (Ntm = 25). 
Figure 5-6 presents the evolution of the particle concentration with the Rushton 
turbine coaxial system obtained by numerical simulation. Here again, the co-
rotating mode appears to perform better than the counter-rotating mode. This is 
consistent with the fact that the anchor and the turbine rotate in the same 
direction allowing a synergetic action that has a strong positive influence on the 
mixing performance as already observed in previous investigation (Foucault et 
al., 2005 and Rivera et al., 2006). 
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Figure 5-6 : Numerical mixed volume percent evolution for the Rushton 
turbine coaxial system at different Reynolds numbers, a) Co-rotating 
mode b) Counter-rotating mode 
The numerical results of Figure 5-6 compare very favourably with the 
experimental results (Figure 5-5(a)) and also show that the mixing time in the 
co-rotating mode is significantly lower than in the counter-rotating mode. In 
fact, in the counter-rotating mode, the value of the mixed volume is lower than 
in the co-rotating mode and the turbine speed needs to be increased in order to 
obtain a finite mixing time. 
As shown in Figure 5-7, for the case of the Mixel TT, the numerical results are 
similar to the ones obtained with a Rushton turbine, that is mixing in the co-
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rotating mode is faster and even more so when the Reynolds number is 
increased (Figure 5-5(b)). 
Re = 13.05 
••v- Re = 16.2 
-a— Re = 34.2 
- O — Re = 130.5 
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Figure 5-7 : Tracer evolution for the Mixel TT coaxial system at different 
Reynolds numbers, a) Co-rotating mode b) Counter-rotating mode 
When we compare the mixing time for both coaxial systems (Rushton-anchor 
versus Mixel-anchor), the mixing time is much lower in the case of the Mixel TT 
coaxial system. Here again, similar trends were found in the experimental part. 
It is interesting to note that the tracer evolution curves allow identifying not only 
the final mixing time but the quality of mixing. For comparative purposes, 
Figure 5-8 presents the percentage of mixed volume as function of Reynolds 
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number for both impellers, which correspond to the plateau values of Figure 
5-6 and Figure 5-7. As it can be observed, the mixed volume for both impellers 
in co-rotating mode is above 80% for Reynolds numbers higher than 20. On the 
other hand, in counter-rotating mode, the Rushton turbine has about twice the 
size of the mixed volume generated by the Mixel TT for the cases where the 
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Figure 5-8 : Quality of mixing for the investigated scenarios. 
5.2.4.3 Flow patterns 
To explain the above mixing performances, we show in Figure 5-9 and Figure 
5-10 the computed streamlines profiles in both mixers (top view) on a XY 
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cross-section plane located at a distance of 0.25m (40% height) from the 
bottom of the tank. It can be seen that a secondary circulation region is formed 
around the anchor when the impellers are in counter-rotating mode and the 
size of the well mixed region tends to shrink and generate a segregated flow. 
(a) (b) 
Figure 5-9 : Streamlines for the Rushton-anchor coaxial system in the XY 
plane at 0.25 m from the bottom (40% height): (a): Co-rotating mode, Re = 
130.5; (b): Counter-rotating mode, Re = 139.5 
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(a) (b) 
Figure 5-10 : Streamlines for the Mixel TT-anchor coaxial system in the 
XY plane at 0.25 m from the bottom (40% height): (a): Co-rotating mode, 
Re = 130.5; (b): Counter-rotating mode, Re = 139.5 
The same observations were made visually in the vessel. In fact, the 
segregated zone was much smaller in the co-rotating mode compared to the 
counter-rotating mode. In some studied cases, using the same mixing 
conditions (same speed, same viscosity, etc.), the co-rotating mode did not 
show any segregated zones and the counter-rotating mode exhibited some 
dead zones. This also explains the mixing performances from Figure 5-6 and 
Figure 5-7. 
On the other hand, the differences in flow patterns for co-rotating and counter-
rotating can be better observed in the XZ streamlines planes as Figure 5-11 
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and Figure 5-12 present. For both systems, when the impellers are counter-
rotating, there is an overall contraction of the well mixed zone that reduces the 
pumping action mainly on the top of the tank. This shrinking phenomenon is 
considerably more pronounced for the Mixel TT system as it can be seen from 
Figure 5-11 b and Figure 5-12b. This explains the results obtained from the 
mixing quality plot (Figure 5-8) where the Rushton system gave a better 
performance than the Mixel TT mixer in counter-rotating mode. 
(a) (b) 
Figure 5-11 : Streamlines for the Rushton-anchor coaxial system in the 
XZ plane: (a): Co-rotating mode, Re = 130.5; (b): Counter-rotating mode, 
Re = 139.5 
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(a) (b) 
Figure 5-12 : Streamlines for the Mixel TT-anchor coaxial system in the XZ 
plane: (a): Co-rotating mode, Re = 130.5; (b): Counter-rotating mode, Re = 
139.5 
The reduction of the pumping action causes the tracers injected at the top of 
the tank to stagnate close to the free surface of the coaxial mixer when it is 
operated in the counter-rotating mode. To illustrate this phenomenon, Figure 
5-13 shows the dispersion of tracers for both counter-rotating and co-rotating 
modes of a Mixel-anchor coaxial mixer. It is remarkable how well the unmixed 
volume of Figure 5-13b matches the streamlines shown in Figure 5-12b above. 
122 
(a) (b) 
Figure 5-13 : Tracers dispersion for the coaxial system using a Mixel TT 
at 150:5 RPM and 1 Pa s fluid after 150 turbine revolutions, a) co-rotating 
b) counter-rotating 
5.2.4.4 Pumping capacity 
To better illustrate the distributive mixing capabilities of the two configurations, 
the pumping capacity was numerically determined from the CFD velocity data. 
Figure 5-14 and Figure 5-15 illustrate the axial flow profiles in two cross-
sections in the XY plane at 0.08 and 0.28 m from the bottom of the vessel. The 
axial flow differences between the co-rotating and counter-rotating modes for 
both the Rushton and the Mixel TT impellers are noteworthy, the co-rotating 
axial flow being always more intense. Furthermore, for these specific 
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conditions, the axial flow produced by the Rushton turbine system seems to be 
stronger than the one produced by the Mixel TT irrespective of the operation 
mode. 

















Figure 5-14 : Axial flow (m/s) for the coaxial system using a Rushton-
anchor coaxial system at 150:5 RPM and 1 Pa s fluid a) co-rotating b) 
counter-rotating 
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Figure 5-15 : Axial flow (m/s) for the coaxial system using a Mixel TT-
anchor coaxial system at 150:5 RPM and 1 Pa s fluid a) co-rotating b) 
counter-rotating 
To give a further insight of the above phenomena, the axial, tangential and 
radial pumping numbers were computed following Rivera et al. (2004). As 
illustrated in Figure 5-16, the axial pumping numbers increase with the 
Reynolds number. The data on the figure also confirms that the Rushton 
turbine seems to be more effective in terms of axial pumping than the Mixel TT, 
a surprising result considering the axial discharge nature of the Mixel TT 
impeller. However, a fair comparison should involve a comparison of the 
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Figure 5-16 : Axial pumping number of the different studied 
configurations 
To clarify the intensity of axial pumping, we have plotted in Figure 5-17 the 
variation of the ratio (axial pumping)/(overall pumping) vs. the Reynolds 
number. A representative global pumping number can be defined as 
Nq = ^Nq2r + Nq] + Nq] 5-5 
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Figure 5-17 : Axial flow dominance for the different studied configurations 
It appears clearly that the contribution of the axial pumping to the overall flow is 
more important with the Mixel TT system than for the Rushton turbine mixer. 
The relatively low ratio value (20-30%) is explained by the fact that the mixer is 
operated in the laminar/early transition regime where the flow of axial impellers 
is predominantly radial promoting mostly a tangential oriented velocity flow 
field. 
5.2.4.5 Mixing energy 
Since the generation of an adequate flow circulation is a challenging task in the 
mixing of viscous fluids, a comparison of the portion of the total energy spent in 
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pumping is worth investigating. For this purpose, the ratio of the head number 






A low value of Nh/ Nq implies that most of the energy is consumed for 
pumping; on the contrary a large value indicates that the system is dissipative 
(dispersive mixing) and therefore a very large amount of energy is required to 
maintain the pumping performance. The results of this analysis are shown in 
Figure 5-18. It can be observed that the Mixel TT system generates an overall 
pumping with less energy, and even more so when the Reynolds number 
increases. On the other hand, the Rushton turbine system requires more 
energy to generate the same pumping especially in the counter-rotating mode 
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Figure 5-18 : Head number/pumping number ratio for the different studied 
configurations 
Finally to assess the mixing effectiveness, the variation of the dimensionless 
mixing energy, EmiX = Np.Ntm, is shown vs. the Reynolds number in Figure 
5-19. The fact that the Mixel TT consumes much less energy than the Rushton 
turbine to achieve the same result appears clearly, which makes the Mixel TT 














Figure 5-19 : Dimensionless mixing energy for the different studied 
configurations 
5.2.5 Conclusion 
The objective of this work was to put in evidence the differences in the flows 
produced by two coaxial mixer configurations in counter- or co-rotating modes 
for viscous fluids. The configurations included an anchor rotating at low speed, 
and either a radial impeller (Rushton turbine) or an axial impeller (Mixel TT), 
rotating at high speed while remaining in the laminar and transitional flow 
regimes. The numerical and experimental results both showed that the Mixel 
TT requires less power and exhibits lower mixing time than the Rushton turbine 
at comparable Reynolds number. Furthermore, the co-rotating mode proved 
once again to be more efficient than the counter-rotating mode in terms of 
— O — Rushton_Co-rotating 
— V — MixeLCo-rotating 
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mixing time as it was found by the previous work of Foucault et al. (2004, 2005 
and 2006). The CFD analysis helped demonstrate that the co-rotating mode 
generates a more distributed flow in a larger volume of the vessel compared to 
the counter-rotating mode. On the other hand, surprisingly, the axial flow of the 
Rushton turbine was found more intense than the one produced by the Mixel 
TT at the same Reynolds number. However, when compared on a total flow 
basis, the Mixel TT generates higher flow than the Rushton turbine at 
comparable Reynolds number. In fact, we were able to demonstrate that, in the 
laminar and early transition regimes, the flow of an axial impeller is 
predominantly radial promoting mostly a tangential flow field. Finally, on a 
mixing energy basis, Mixel TT proved to have a higher performance than the 
Rushton turbine. Consequently, using the experimental and numerical results 
provided in this paper, it can be concluded that the pumping-down Mixel TT in 
co-rotating mode represents the most energy efficient mode of all the 
investigated scenarios. Hence, the Mixel TT coaxial configuration is more 
attractive for mixing operations where energy cost is an issue. 
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5.2.7 Nomenclature 
Cw = gap between the anchor and the wall, m 
Emix = mixing energy 
Da = diameter of the anchor, m 
Dc = diameter of the tank, m 
Dt = diameter of the central turbine, m 
H = fluid height in the mixing tank, m 
Hc = height of the tank, m 
Kp = power constant (Newtonian fluid) 
M= torque, N.m 
Mc = corrected torque, N.m 
Mm = measured torque, N.m 
Mr = residual torque, N.m 
A/ = rotational speed, rps 
n = unit normal vector 
A/a = rotational speed of the anchor, rps 
A/p = power number 
A/q = flow number 
Nqr = flow number, radial 
A/q,e = flow number, tangential 
A/q;Z = flow number, axial 
A/t = rotational speed of the central turbine, rps 
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P = power, W 
P = pressure, Pa 
Q = pumping rate, m3/s 
Re = Reynolds number 
RN = speed ratio, A/t/A/a 
T= diameter of the mixing tank, m 
t= time, s 
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CHAPITRE 6 Revue de la performance dun melangeur 
coaxial 
6.1 Presentation de I'article 
Cet article, publie en mai 2008 dans la revue industrial and Engineering 
Chemistry Research, presente une etude experimental d'un melangeur 
coaxial muni du meme type de turbines centrales, mais de diametres differents. 
L'article presente done une comparaison de la performance du melangeur 
selon les differents diametres de la turbine centrale. Ainsi, il a ete demontre 
que le mode co-rotatif presente une plus haute efficacite avec toutes les 
turbines lorsqu'il est compare au mode contra-rotatif et ce, selon tous les 
criteres d'efficacite de melange tels que la consommation de puissance, le 
temps de melange, ainsi que I'energie de melange. II a egalement ete 
demontre que, lorsque le ratio diametre de la turbine par rapport au diametre 
de la cuve est egal a environ 1/3, une meilleure performance en termes de 
criteres de melange est obtenue dans le regime laminaire et en debut de 
regime transitoire. Vers la fin du regime transitoire et en regime turbulent, la 
meilleure performance est obtenue lorsque I'ancre est au repos. De plus, dans 
ces regimes, le ratio de diametre optimal est de 1/2. De nouvelles definitions 
du nombre de Reynolds et du nombre de puissance, basees sur de nouvelles 
dimensions caracteristiques du diametre et de la vitesse, ont egalement ete 
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presentees dans cet article. Ces correlations se sont averees applicables pour 
des agitateurs radiaux et axiaux. 
6.2 Title: Revisiting the performance of a coaxial mixer 
Authors: Maya Farhat, Louis Fradette and Philippe A. Tanguy 
Affiliation: URPEI, Department of Chemical Engineering, Ecole Polytechnique 
Montreal, P.O. Box 6079, Station Centre-Ville, Montreal, Qc, H3C 3A7, 
Canada. 
6.2.1 Abstract 
The performance of a coaxial mixer combining an anchor and a Rushton 
turbine was investigated for different diameter ratios and rotating modes in the 
laminar and transition flow regimes. Based on mixing efficiency criteria, this 
study confirmed that the co-rotating mode is consistently yielding the best 
results in the laminar and early transition regimes. The best performance was 
obtained for a turbine to tank diameter ratio of 1/3. In the upper transition and 
turbulent regimes, the best performance was obtained with the anchor at rest 
acting like two opposed baffles. With such a configuration, the optimum 
diameter ratio was found to be 1/2. New definitions of Reynolds number and 
power number were also introduced based on new characteristic diameter and 
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speed. These correlations shown to be applicable for radial and axial impellers 
and are significantly better than the ones proposed in the literature. 
6.2.2 Introduction 
Mixing is a core technology in many industrial processes, and the range of 
possible mixing tasks is such that a universal mixing system does not exist. 
One flexible device that can be used is the coaxial mixer, which combines a 
close-clearance impeller and a high-speed central turbine. This mixer is gaining 
rapid acceptance due to its flexibility dealing with complex viscosity conditions 
and evolving rheologies. The design and operation of such coaxial mixers is at 
present mainly based on empirical knowledge. 
The literature on coaxial mixing is fairly recent. In 1999, Thibault studied the 
suspension of solids in liquids in a coaxial mixer for the preparation of paper-
coating fluids. He found that the coaxial mixer consumes much less energy 
than the typical dispersing turbines used in coating kitchens and that the 
presence of a bottom anchor was beneficial to the solid resuspension in the 
whole tank. Thibault and Tanguy (2002) determined the power consumption of 
a coaxial mixer consisting of an anchor combined with a pitched-blade turbine 
operating in the counterrotating mode. They showed that the power 
consumption of the anchor was not the major source of power consumption in 
the coaxial mixer. They also proposed a correlation to predict the overall mixer 
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power consumption. However, they did not evaluate the contribution of each 
agitator on the total power consumption. In 2003, Kohler and Hemmerle 
investigated the power characteristics of a counter-rotating coaxial system 
consisting of a four-blade paddle coupled with an anchor in the transition and 
turbulent regimes. They concluded that the speed ratio between the inner and 
the outer agitator has a major influence on the power draw. In 2004, Foucault 
et al. compared the performance of a coaxial mixer mounted with three 
commercial sawtooth dispersion disks. They found that the most efficient 
configuration in terms of mixing time with Newtonian and non-Newtonian fluids 
in co- and counter-rotating modes was obtained with the dispersing disk having 
the best downpumping characteristics. They also concluded that the co-rotating 
operation allowed for a reduction in the mixing time and that, for the same 
power consumption, the co-rotating mode was more effective than the counter-
rotating mode regardless of the rheology. In 2005, Foucault et al. introduced 
new correlations for the generalized Reynolds number and power number and 
extended the classical design concept of power master curve to coaxial mixers. 
Mixing time and power consumption master curves were obtained for 
Newtonian and non-Newtonian fluids based on a modified Reynolds number 
that takes into account the particular rotation configuration of the anchor turbine 
in the coaxial system. They showed that again the co-rotating mode was better 
than the counter-rotating mode in terms of mixing time. In 2006, Foucault et al. 
compared the performance of three different impellers, namely, a Rushton 
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turbine, a Sevin disperser, and a new hybrid dispersing disk in co- and 
counterrotating modes with Newtonian and shear-thinning fluids. Once again, 
the co-rotating mode was found to be the most energy efficient. In terms of 
impellers, the Rushton turbine was the most effective in terms of mixing time 
followed by the Sevin dispersing disk. Also, in 2007, Rudolph et al. used the 
correlations of Foucault et al. and a master curve technique to study a co-
rotating coaxial mixer consisting of a dual set of A200 impellers and an anchor 
impeller in the laminar and turbulent regimes. They showed that the power 
draw of the A200 was not affected by the speed of the anchor but that, in 
contrast, the close clearance impeller was affected by the speed of the A200. 
The power drawn by the anchor seemed to decrease when the tip speed ratio 
increased. Using CFD simulations, Rivera et al. (2006) recently proposed an 
explanation on the origin of the superior performance of the co-rotating mode 
by highlighting the significant difference in the flow patterns and pumping 
mechanisms vs the rotating modes. Farhat et al. (2007) compared the 
performance of a radial and an axial impeller using physical and CFD 
experiments. The axial impeller was found to be more efficient in terms of 
energy consumption and mixing energy compared to the Rushton turbine. 
Based once again on the power consumption point of view, it was also found 
that the co-rotating mode was more efficient than the counter-rotating mode. 
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Research investigations have so far focused on the characterization of the 
performance of coaxial mixers vs their configuration and operating mode. 
There is still a significant gap in knowledge regarding the reliability of the 
master curve correlations proposed, the confirmation of the universality of the 
co-rotating mode superior performance across the three mixing regimes 
(laminar, transition, and turbulent), and the effect of the turbine diameter if any. 
The objective of the present work is to address these issues. 
6.2.3 Materials and methods 
6.2.3.1 Experimental setup 
The fully instrumented coaxial mixer of 46 L shown in Figure 6-1 and described 
in Foucault et al. (2005) has been used for the experiments. It consists of an 
impeller and an anchor mounted on two independently actuated coaxial shafts 
running respectively at high and low speed. The rig can be operated in co-
rotating or counter-rotating mode. The power draw of each impeller can be 
determined using the torque meters installed on each shaft. 
In the present work, the impellers mounted on the high-speed shaft are 
Rushton turbines (Figure 6-2) with four different diameters: 9, 12.5, 15.8, and 
20 cm. 
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Aqueous solutions of corn syrup have been used as the working fluids. The 
rheological properties of the fluids determined with a Bohlin Viscometer 88-BV 
(Couette configuration) show that they are Newtonian fluids. Their viscosity 
ranges from 1 to 30 Pa-s and their density between 1300 and 1350 kg/m3. 
High speed shaft 
4> = 0.0254 in - v 
£ IT) O 
•Wa 
4Cw 
Motor 2.23 kW 
(without gearbox) 
Dc = 0.38 m 
Da = 0.36 m 
Wa = 0.0318 m 
ON - 0.0095 in 
Low speed shaft 
<(> = 0.0381 m 
Gearbox ( 1 5 : 1 ) 
Figure 6-1 : Coaxial mixer experimental setup 
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Figure 6-2: Rushton turbine 
The three possible mixing modes of a coaxial mixer have been investigated: (1) 
co-rotating mode, where the turbine and the anchor rotate in the same direction 
(clockwise); (2) counter-rotating mode, where the turbine and the anchor rotate 
in different directions (turbine clockwise, anchor counter-clockwise); (3) turbine-
only mode, where the central turbine rotates clockwise and the anchor is at 
rest, acting like baffles. 
6.2.3.2 Power consumption analysis 
Contrary to classical agitation systems provided with a single shaft and a single 
impeller, the power curve of a coaxial mixer cannot be easily determined. 
Indeed, in such a system, the selection of the characteristic diameter and the 
speed required to calculate the power (Np) and Reynolds {Re) numbers is 
ambiguous. A few studies have tried to characterize the power consumption of 
such a system. 
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In their 2002 studies, Thibault and Tanguy obtained the following correlations 
for the power constants Kp(0) and Kp(i) of their coaxial mixer, namely, 
Kp(o)(RN) = 26.09-R
2
N+8$.66RN +256 0<RN<24 6-1 
KP{i) (RN ) = 829.04//?* + 330.56IRN + 99 4<RN<°o 6-2 
These correlations are function of the speed ratio RN between the inner shaft (i) 
and the outer shaft (o) defined as RN=N|/N0. From these two correlations, it is 
possible to determine the total power consumption of the coaxial mixer for all 
speeds. 
In 2002, Tanguy and Thibault working on the same coaxial mixer setup 
introduced a power number correlation in the laminar regime for both the outer 
and the inner shafts that proved useful to estimate the overall coaxial mixer 
power draw for speed ratios above 4: 
Npio) (RN) = 0.1936 • R
2
N
im 4 < RN < 24 6-3 
Np(i)(RN) = -4.4238/R
2
N +3.3116/RN+0.14 4<RN<°o 6-4 
A similar approach was followed by Kbhler and Hemmerle (2003) who 
proposed for their system the following power number correlations in terms of 
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All of the above correlations use adjustable parameters that are geometry 
specific and can hardly be extended to other geometries. This means that new 
correlations have to be established every time the coaxial mixer configuration is 
changed. 
In order to find more universally applicable power number correlations, 
Foucault et al. (2005) proposed to introduce the effect of the rotation mode in 
the classical definition of the power number. These new correlations give a 
single characteristic power curve regardless of the speed ratios and the turbine 
type when the rotating speed definition is expressed according to: 
1 4 5 
N(co-rotating)=(Ni-N0) 6 - 7 
(counter-rotating) ~ V i * o ̂  V» O 
Although these expressions were a real improvement over the previous 
correlations, they were still limited because they were only applicable for a 
speed ratio above 10 and dealt only with impellers having the same diameter. 
In the quest for a universal correlation that can handle any speed ratio, turbine 
diameter and rotating mode, we propose to go back to the definition of the drag 
coefficient. 
In hydrodynamics, the drag force on a body is related to the speed of the 
surrounding fluid by: 
F = 0.5CDpU
2A 6-9 
If we consider that the power is proportional to FU and if we take U as the tip 
speed ND, and A as D2, we end up with the following expression that relates 
the power to the impeller diameter and speed, namely 
Pap(ND)3D2 6-10 
As the tip speed appears explicitly in equation 6-10, we can modify the 
correlations proposed by Foucault et al (2005 and 2006) for the Reynolds 
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number and the power number in order to include the peripheral speed as in 
Kbhler and Hemmerle (2003). These modified definitions use a unique 
characteristic mixing speed for all mixing modes: 
N,JNiDl+N0D0) M 1 
The corresponding Reynolds numbers and power number respectively become 
p 
N = ft 14 
' p(N,Dl+N0Do?Dl
 6 1 3 
When using the turbine only mode, the speed of the anchor is equal to zero 
and the definitions of the Reynolds number and the power number become the 
traditional ones found in literature. This is clearly a major limitation with 
equations 6-1 to 6-6. In equation 6-13, the power draw Ptot is calculated based 
on the torque measured on each shaft. 
6.2.3.3 Mixing time 
Mixing time was evaluated experimentally by means of a discoloration 
technique based on a fast acidbase reaction. An aqueous solution of 0.08% 
bromocresol purple was used as an indicator along with a basic solution of 10 
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N NaOH and an acidic solution of 10 N HCI. At a pH lower than 6, this indicator 
is yellow and it turns purple at a pH higher than 7.6. The fluid viscosity 
measurements as well as the mixing experiments were performed at room 
temperature («23°C). 
In the 20 cm turbine case, we also used the recently published image 
processing technique (Cabaret et al., 2007) to determine the evolution from 
which a mixing time value was obtained. 
6.2.4 Results 
6.2.4.1 Power consumption 
Figure 6-3, Figure 6-4 and Figure 6-5 compare the power number (Np) versus 
the Reynolds number (Re) for all four turbines in the co-rotating mode, in the 
counter-rotating mode, and in the turbine-only mode, respectively. It can be 
seen that, up to a Reynolds number of 25 approximately, all power curves 
overlap reasonably well. Above this Re value, the power consumption data 
appear more scattered. This discrepancy can be easily explained by the lack of 
accuracy of the torque measurements provided by our torque meter in the 
turbulent regime. We estimate that the error on the calculated Np values can 
be as high as 30% in this region, and that Np is around 5 irrespective of the 
rotation mode and the value of the turbine diameter. This constant power 
148 
number value of 5 found here is typical of Rushton turbines (see the power 
curve in the original work of Rushton et al., 1950). 
Figure 6-6 shows the power curve for the 15.8 cm turbine when comparing the 
three different rotation modes. As can be seen, the power number is similar for 
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Figure 6-3: Power curve for all turbines in the co-rotating mode 
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Figure 6-5: Power curve for all turbines in the turbine only mode 
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At the same time, if we compare the power curves in all three rotation modes 
for the 15.8 cm turbine using equations 6-12 and 6-13 (Figure 6-6) and using 
the previously proposed equations 6-7 and 6-8 (Figure 6-7), we can see clearly 
that a single power master curve is obtained with the new correlations. The 
spread appearing in Figure 6-7 indicates the weakness of the previously 
proposed equations to reconcile the data for all rotational modes. The 
effectiveness of the new correlations is not a surprise because the definition is 
inspired by the drag force definition. 
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Figure 6-6: Power curve for the 15.8 cm turbine in all rotation modes 
using the new correlations (equations 6-11 to 6-13) 
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Figure 6-7: Power curve for the 15.8 cm turbine in all rotation modes 
using equations 6-7 and 6-8 
To test the applicability of the new correlations to an axial impeller instead of a 
radial impeller, we have reworked the power consumption data of Farhat et al. 
(2007) regarding the 20 cm Mixel TT impeller. Figure 6-8 presents the power 
curve using the new correlations and Figure 6-9 presents the power curve 
using equations 6-7 and 6-8. As for the case of the Rushton turbine, we get a 
single power master curve using the new correlations. The effectiveness of the 
new correlations can though be applied to axial impellers as well as radial 
impellers. Also, the Np value in the turbulent regime obtained by the new 
correlation is around 0.8, which compares very well with the published value of 
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Figure 6-8: Power curve for a 20 cm Mixel TT in all rotation modes using 
the new correlations (equations 6-11 to 6-13) 
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Figure 6-9: Power curve for a 20 cm Mixel TT in all rotation modes using 
equations 6-7 and 6-8 
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6.2.4.2 Mixing time 
Figure 6-10 presents the dimensionless mixing time for all four turbines in the 
co-rotating mode using the definitions presented in equations 6-11 and 6-12. 
This figure shows that the 12.5 cm turbine has the smallest mixing time in the 
laminar and early transition regimes. Afterward, the 20 cm turbine seems to be 
the most effective in terms of mixing time. The same trend was found for the 
counter-rotating mode. For the turbine-only mode, we found that the 20 cm 
turbine is the most effective in terms of mixing time in all regimes. This is not a 
surprise considering that when the anchor is stopped, the largest turbine gives 
the shortest mixing time. Finally, it is clear that the 9 cm turbine is the least 
effective in all three rotation modes: co-rotating, counter-rotating, and turbine-
only modes. Again, this is not a surprise considering the time needed for such 
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Figure 6-10: Dimensionless mixing time curve for all turbines in the co-
rotating mode 
From a different perspective, Figure 6-11 presents Ntm comparisons between 
all three rotation modes for the 15.8 cm turbine. It can be seen that, in the 
laminar and early transition regimes, the co-rotating mode generates smaller 
mixing time than the turbine-only mode and that the latter seems more effective 
than the counter-rotating mode. From then on, the turbine-only mode becomes 
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Figure 6-11: Dimensionless mixing time curve in all rotation modes for 
the 15.8 cm turbine 
There exists a critical Reynolds number (Rec) above which the dimensionless 
mixing time becomes approximately constant for all mixing modes (see Table 
6-1). As the turbine size increases, the Rec value increases and the constant 
dimensionless mixing time value decreases. This can be easily explained by 
the fact that the mixing time will always be higher for the 9 cm turbine 
compared to that for the 20 cm turbine for the same Reynolds number. The 
pumping varying as the cube of the diameter, the speed of a small turbine 
would have to be increased drastically to maintain comparable performance. 
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6.2.4.3 Mixing energy 
To better understand the effect of the power drawn by each impeller on mixing, 
Zlokarnik (2001) proposed to plot the performance of the mixing rate n3 
against the Reynolds mixing time 7t2 defined as 
n,=-^- 6-15 
where t is mixing time in seconds, // is the bulk viscosity, T is the tank 
diameter, p is the bulk density and Pm the total power consumption of both 
impellers (anchor + Rushton turbine). Zlokarnik defines a mixing time Reynolds 
number (Rem) as the inverse of TT2 (Rem=1/Tr2). Figure 6-12 shows the result of 
the Zlokarnik type analysis. The comparable results of this analysis show 
similar results as the mixing time analysis presented above. In fact, we can see 
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in Figure 6-12 that the 12.5 cm turbine seems to be more efficient up to a 
certain Rem where the 20 cm becomes more efficient. The only difference is 
that, in this analysis, all the turbines seem to be equally efficient at higher 
values of 1/Rem. The same trend was found in the other rotating modes. Also, 
reader should note that the scatter seen on Figure 6-12 is the result of all the 
different speed ratios studied. In fact, the proposed correlations in equations 6-
11 to 6-13 are available for all speed ratios between the anchor and the central 
turbine and they give a single power master curve for all rotation modes but 
Zlokarnik's method seem to have a limitation when it comes to studying 
different speed ratios. Obviously, the Zlokarnik representation of mixing energy 
vs Re mixing time is not suitable for the coaxial configurations, or more 
generally for multiple impeller mixers. Apart from the work on single-impeller 
mixer (Fradette et al., 2007), it has not been able to help in the successful 
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Figure 6-12 : Mixing energy versus Reynolds of mixing time for all four 
turbines in the co-rotating mode 
6.2.4.4 Mixing evolution 
We now analyze the mixing evolution curves obtained with the image analysis 
method. Figure 6-13 presents the evolution of mixing index in the tank for a 
fluid at 12, 8, and 6 Pa.s using the 20 cm turbine in the co-rotating modes. The 
other rotation mode were studied but since the co-rotating mode gave us the 
more efficient mixing time results, only this mode will be discussed here. In 
fact, the co-rotating mode reaches 95% of mixing in the least amount of time. 
This supports the conclusions in section 6.4.2 given by the mixing time curves 
in Figure 6-11. By looking closer at Figure 6-13, it is possible to see that there 
is some compartmentalization in the tank in the co-rotating mode clearly 
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indicated by the break in the mixing curve between 60 and 70% M. The 
compartmentalization problem was well-discussed in the work of Bonnot et al. 
(2007) as well as the various strategies related to the operating mode of the 
agitators and their efficiency at breaking the compartments. They found that 
this problem arises in the co-rotating and in the turbine-only modes. The curves 
in these modes go up slowly to a certain mixing percentage and then the slope 
increases rapidly and reaches the 100% mixing. This compartment seems to 
disappear as we increase the Reynolds number or the speed. The use of a 
second high-speed turbine was also shown as an efficient means of working at 
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Figure 6-13: Mixing time evolution for the 20 cm turbine in the co-rotating 
mode 
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It should be remarked that the naked eye technique leads to compatible results 
with those found using the image processing technique used above to define 
the 95% mixing criteria. 
6.2.5 Conclusion 
The objective of this work was to investigate the coaxial mixing performance of 
four Rushton turbines and propose a new power master curve correlation using 
the tip speed as the characteristic speed. The newly proposed correlations 
presented in equations 6-12 and 6-13 allowed us to obtain a single power 
master curve for all four turbine sizes in all rotational modes and hence proved 
to be applicable for many case scenarios: co-rotating, counter-rotating, and 
turbine-only modes, different turbine sizes, and radial and axial turbines. 
Also, using the new mixing time correlation, we found that the optimum turbine 
diameter and the rotational mode to be used in a coaxial mixer depend on the 
flow regime. In the laminar and early transition regimes, the turbine diameter 
should be around 1/3 of the tank diameter and the mixer should be operated in 
the co-rotating mode. In the late transition and turbulent regimes, the turbine 
diameter should be around 1/2 of the tank diameter and the coaxial mixer 
should be operated in the turbine-only mode. Hence, in industrial applications, 
the turbine diameter should be selected with care depending on the application 
and on the optimization criteria (mixing time and/or power consumption). 
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6.2.7 Nomenclature 
A = surface area, m2 
CD = drag constant 
Cw = gap between the anchor and the wall, m 
D0 = diameter of the anchor, m 
D\ = diameter of the central turbine, m 
F= force, N 
H = fluid height in the mixing tank, m 
Hc = height of the tank, m 
Kp(i) = power constant of the inner shaft 
Kp(0) = power constant of the outer shaft 
L = width of the agitator blades, m 
M = torque, N.m 
Hi = peripheral speed of the inner shaft, m/s 
n0 = peripheral speed of the outer shaft, m/s 
N = rotational speed, RPS 
A/j = rotational speed of the inner shaft, RPS 
N0 = rotational speed of the outer shaft, RPS 
Np = power number 
Ptot = total power, W 
Re = Reynolds number 
Ret = Reynolds number of the inner shaft 
Re0 = Reynolds number of the outer shaft 
PN = speed ratio NVNa 
T= diameter of the mixing tank, m 
t= time, s 
tm = mixing time, s 
U = velocity, m/s 
V= volume of the mixing tank, m3 
W= height of the agitator blades, m 
Wa = anchor blade thickness, m 
ju = viscosity, Pa.s 
p = density, kg/m3 
n2 = Reynolds mixing time 
7r3 = mixing rate 
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CHAPITRE 7 Investigation experimental dun melangeur 
coaxial Superblend 
7.1 Presentation de ['article 
Cet article, soumis en octobre 2008 et accepte pour publication en mars 2009 
dans la revue Journal of Chemical Engineering of Japan, presente une etude 
experimental d'un melangeur coaxial de type Superblend combinant un 
agitateur central de type Maxblend® et un double ruban helicoi'dal. Les deux 
agitateurs sont montes sur des arbres de rotation concentriques independants. 
L'article presente I'effet du mode de rotation (co- et contra-rotatif) en regimes 
laminaires, transitoires et turbulents. La performance du melangeur a ete 
evaluee pour ces differents modes et elle a ete comparee a la performance de 
d'autres melangeurs coaxiaux etudies dans le passe. La consommation de 
puissance a aussi ete etudiee. Les mesures de temps de melange ont ete 
effectuees grace a la methode de decoloration. Des solutions aqueuses de 
glucose et d'eau ont ete utilisees en tant que fluide newtonien. Basee sur des 
criteres d'efficacite de melange, cette etude a confirmee, une fois de plus, que 
le mode co-rotatif est superieur au mode contra-rotatif. On a confirme que les 
correlations de nombre de puissance et de nombre de Reynolds pour les 
melangeurs coaxiaux recemment introduites par notre groupe sont applicables 
pour le Superblend. Comparativement a un melangeur coaxial traditionnel, le 
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Superblend a demontre une superiority en termes de criteres d'efficacite de 
melange, tels que le temps de melange et I'energie du melange. Notons que, 
dans cet article, les correlations de Farhat et al. (2008) presentees 
precedemment (equations 6-11 a 6-13) ont ete utilisees pour le calcul du 
nombre de Reynolds, du nombre de puissance ainsi que du temps de 
melange. 
7.2 Title: Experimental investigation of the Superblend 
coaxial mixer 
Authors: Maya Farhat1, Louis Fradette1, Hiro Horiguchi2, Ryuichi Yatomi2 and 
Philippe A. Tanguy1 
Affiliations: 
1URPEI, Department of Chemical Engineering, Ecole Polytechnique Montreal, 
P.O. Box 6079, Station Centre-Ville, Montreal, Qc, H3C 3A7, Canada. 
2SHI Mechanical & Equipment Inc., 1501, Imazaike, Saijo-City, Ehime, 799-
1393, Japan. 
7.2.1 Abstract 
The mixing performance of the Superblend coaxial mixer consisting of a 
Maxblend® impeller and a helical ribbon mounted on two independently 
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actuated coaxial shafts was experimentally investigated. The work focused on 
the effect of the rotating modes (co- and counter-rotating) in the laminar, 
transition and turbulent flow regimes, and the performance was compared with 
previously studied dual shaft coaxial mixers. Power consumption and mixing 
time experiments using a discoloration technique were conducted using 
Newtonian aqueous solutions of corn syrup. Based on mixing efficiency criteria, 
this study confirmed that the co-rotating mode is consistently yielding the best 
results in the laminar and early transition regimes. Recent power correlations 
introduced by our group for coaxial mixers were tested for their applicability and 
they were proven to be readily applicable for the Superblend. This work 
demonstrates the remarkable efficiency of the Superblend and its superiority 
when compared to standard coaxial mixers based on different mixing efficiency 
criteria. 
KEYWORDS. Superblend, Maxblend, Helical ribbon, Newtonian fluid, Power 
consumption, Blending time, Mixing efficiency. 
7.2.2 Introduction 
Fluid mixing is a major chemical engineering unit operation in the process 
industries with numerous applications in reactions (polymerization, 
fermentation), dispersing of solids and liquids, contacting (flotation), and 
blending (manufacturing of formulated products). In many cases of practical 
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interest, widely and rapidly varying viscosities over the processing time occur 
along with the development of complex rheological behaviors. When a 
standard mixing approach is used (typified by a single or a cascade of 
impellers axially mounted), the processing efficiency of these Theologically 
complex systems is dramatically poor. The main reason is the use of impeller 
shape/design guidelines established for turbulent mixing and blindly applied to 
the case of viscous laminar and transition regimes. As a result, mixing mal-
distribution, stagnancy, fouling, build-up, by-passing and segregations occur in 
the process vessels. To overcome these difficulties, close-clearance impellers 
can be used. They are known to be well adapted to viscous mixing, and the 
helical ribbon impeller is recognized to be the most efficient design (Nagata et 
al., 1956; Bourne and Butler, 1969; Murakami et al., 1972; Carreau et al., 1976; 
Soliman, 1985; Brito de la Fuente, 1992; Tanguy et al., 1992; De la Villeon et 
al., 1998; Delaplace et al., 2000). The efficacy of helical ribbon impellers is, 
however, restricted to laminar mixing. 
In the 90's, SHI Mechanical & Equipment introduced a wide impeller called 
Maxblend (Mishima, 1992; Kuratsu et al., 1995) that is capable of operating 
over a large range of Reynolds number. The performance of this impeller was 
recently the subject of a series of investigations (Yao et al., 2001; Takahashi et 
al., 2006; Takenaka et al., 2006; Yatomi et al., 2006; Fradette et al., 2007). 
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Overall, Maxblend was shown to be very versatile and pretty efficient from a 
power consumption standpoint. 
Coaxial mixers are promising alternatives to address the issue of complex 
medium mixing. Thibault and Tanguy (2002) and Tanguy and Thibault (2002) 
studied a coaxial mixer consisting of a pitched-blade turbine combined with an 
anchor and four agitation stems operating in the counter-rotating mode. They 
showed that the power consumption of the anchor was not the major source of 
power consumption in the coaxial mixer. Kohler and Hemmerle (2003) 
investigated the power characteristics of a counter-rotating coaxial system 
consisting of a four-blade paddle coupled with an anchor in the transition and 
turbulent regimes. They concluded that the speed ratio between the inner and 
the outer agitator has a major influence on the power draw. Foucault et al. 
(2004) compared the performance of a coaxial mixer mounted with three 
commercial saw-tooth dispersion disks. They found that that the most efficient 
configuration in terms of mixing time with Newtonian and non-Newtonian fluids 
in co- and counter-rotating modes was obtained with the dispersing disk having 
the best down-pumping characteristics. They also concluded that the co-
rotating operation allowed for a reduction in the mixing time and that, for the 
same power consumption, the co-rotating mode was more effective than the 
counter-rotating mode regardless of the rheology. Foucault et al. (2006) 
compared the performance of three different impellers, namely a Rushton 
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turbine, a Sevin disperser and a new hybrid dispersing disk in co- and counter-
rotating modes with Newtonian and shear-thinning fluids. Once again, the co-
rotating mode was found to be the most energy efficient. In terms of impellers, 
the Rushton turbine was the most effective in terms of mixing time followed by 
the Sevin dispersing disk. Rudolph et al. (2007) characterized the 
hydrodynamics of a co-rotating coaxial mixer consisting of a dual set of A200 
impellers and an anchor impeller in the laminar and turbulent regimes. They 
showed that the power draw of the A200 was not affected by the speed of the 
anchor but that, in contrast, the close clearance impeller was affected by the 
speed of the A200. The power drawn by the anchor seemed to decrease when 
the tip speed ratio increased, confirming the earlier findings of the drag effect 
induced by the inner turbine (Foucault et al., 2004, 2005 and 2006). Also in 
2007, Farhat et al. compared the separate performance of a radial (Rushton 
turbine) and an axial impeller (Mixel TT) mounted with an anchor by using 
physical and CFD experiments. The axial impeller was found to be more 
efficient in terms of energy consumption and mixing energy compared to radial 
turbine. Based once again on the power consumption point of view, it was also 
found that the co-rotating mode was more efficient than the counter-rotating 
mode. Lately, Farhat et al. (2008) studied different configurations of a coaxial 
mixer consisting of an anchor combined with Rushton turbines of different 
diameters. They proposed new correlations available for many case scenarios 
(co-rotating, counter-rotating, turbine-only modes, different turbine sizes, radial 
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turbine, axial turbine, etc.) They also found that, in the laminar and early 
transition regimes, the turbine diameter should be around 1/3 of the tank 
diameter and the mixer should be operated in the co-rotating mode. In the late 
transition and turbulent regimes, the turbine diameter should be around 1/2 of 
the tank diameter and the coaxial mixer should be operated in the turbine-only 
mode. 
The Superblend mixer is a coaxial mixing technology introduced by SHI 
Mechanical & Equipment (Kuratsu et al., 1994) that combines the Maxblend 
impeller and a helical ribbon. This system has been proposed for mixing 
applications where large viscosity changes in the medium result in a change of 
regime from the upper transition regime to deep laminar, as in many 
polymerization reactions. 
The aim of the present work is to investigate the mixing performance of the 
Superblend system based on power consumption and mixing time, using 
physical experiments, and compare the results with those of the more classical 
coaxial mixer configurations described above. 
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7.2.3 Materials and methods 
7.2.3.1 Experimental setup 
A fully instrumented Superblend coaxial mixer was used in the experiments 
(Figure 7-1. The tank is composed of a polycarbonate cylinder having a 
diameter of (Dc) of 0.38 m, a height (Hc) of 0.635 m and an elliptic dish bottom. 
The liquid height (Hi) is 0.31 m and it was kept constant throughout the tests. 
The total fluid volume was 40 L. 
The Superblend coaxial mixer is fitted with two agitators mounted on two 
independently actuated coaxial shafts. The high-speed impeller consists of a 
Maxblend impeller that can rotate up to 200 rpm, whereas the other shaft 
supports a close-clearance double helical ribbon impeller rotating at low speed 
(0 to 100 rpm). Two independent motors are used to drive the agitators, and 
they can be operated in co- and counter-rotating modes. Because the drives 
are independent, it is also possible to rotate only one impeller. 
To determine the power dissipated by the different impellers, the motors are 
coupled to torque meters having ranges from 0 to 20 N-m for the fast shaft 
(Maxblend) and from 0 to 100 N-m for the slow shaft (helical ribbon). In the 
experiments, the power input was calculated from the mechanical torque and 
speed measurements as P=cvM, where CJ is the shaft rotational speed in 
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radians per second and M the actual torque (i.e after having subtracted the 
torque generated without fluid). 
Figure 7-1 : Superblend coaxial mixer experimental setup 
Aqueous solutions of corn syrup were used as the working fluids. The 
rheological properties of the Newtonian fluids were determined with a Model BL 
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Tokimec viscometer. Their viscosity ranges from 0.1 to 200 Pa.s and their 
density between 1300 and 1400 kg/m3. 
In terms of speed range, the Maxblend impeller was operated between 30 and 
195 RPM and the helical ribbon between 3 and 80 RPM. Speed ratios of 2, 4 
and 6 were chosen. 
The following operating modes for the coaxial mixer were investigated: 
- co-rotating mode (helical ribbon in upflow), where both the Maxblend 
impeller and the helical ribbon rotate in the same direction (clockwise); 
- counter-rotating mode (helical ribbon in downflow), where the 
Maxblend impeller and the helical ribbon rotate in opposite directions 
(Maxblend clockwise, helical ribbon counter-clockwise). 
These parameters were chosen in order to optimize the pumping in the tank. 
Indeed, for a helical ribbon, circulation times are independent of the pumping 
direction (Delaplace et al., 2000). Thus, it was decided to use the helical ribbon 
in the same pumping direction as the Maxblend, direction which we think can 
provide more pumping upwards from the wall and downwards the inner shaft. 
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7.2.3.2 Power consumption analysis 
Contrary to classical agitation systems provided with a single shaft and a single 
impeller, the power curve of a coaxial mixer cannot be easily determined. 
Indeed, in such a system, the selection of the characteristic diameter and the 
speed required to calculate the power (Np) and Reynolds (Re) numbers is 
ambiguous. A few studies (Thibault and Tanguy, 2002; Tanguy and Thibault, 
2002; Kbhler and Hemmerle, 2003; Foucault et al., 2004, 2005 and 2006) have 
tried to characterize the power consumption of such a system. 
Recently, Farhat et al. (2008) proposed the following correlations inspired from 
the drag force theory, which includes a unique characteristic mixing speed for 
all mixing modes: 
N.JN,D,+N0D0) 
D, 7-1 
The corresponding Reynolds numbers and power number respectively become 
R e . ^ ™ 7.2 
p 
N = 2 
" plNM+NM'D? 7-3 
where Nj and Dj are the speed and diameter of the inner impeller (Maxblend), 
respectively; and N0 and D0 the speed and diameter of the outer impeller 
(helical ribbon), respectively. 
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7.2.3.3 Mixing time 
Mixing time was evaluated experimentally by means of a discoloration 
technique based on a fast acid-base reaction. An aqueous solution of 0.08% 
bromocresol purple was used as an indicator along with a basic solution of 10 
N NaOH and an acidic solution of 10 N HCI. At a pH lower than 6, this indicator 
is yellow and it turns purple at a pH higher than 7.6. Also, to confirm the mixing 
time observed, a recently developed image processing technique (Cabaret et 
al., 2007) was used in order to determine the evolution of the discoloration 
process in the tank from which a mixing time value in seconds was obtained. 
This technique consists in capturing the color change induced by the fast acid-
base indicator reaction on video, and using image analysis for the 
interpretation. The color change is quantified by means of a threshold on the 
RGB color model and provides a direct assessment of the evolution of the 
degree of discoloration (macro-mixing). This technique is robust to uneven 
illumination and operator errors, has a high degree of reliability and 
repeatability, and can yield an accurate mixing time by considering the possible 
presence of dead zones. Moreover, the mixing evolution graphs bring 
additional information about mixing efficiency and the mixer working principle. 
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7.2.4 Results 
7.2.4.1 Power consumption 
Figure 7-2 compares the power number (Np) versus the Reynolds number (Re) 
for all considered mixing scenarios. Using the results from this figure, we can 
determine the Kp value of the Superblend using the theory that the slope of 
each curve is equal to -1 in the laminar regime. Consequently, the Kp value of 
the Superblend is equal to 130, which compares favourably with those of 
helical ribbons and double helical ribbons (Delaplace et al., 2000). It can be 
seen that the previously proposed definition of the characteristic mixing speed 
for coaxial mixers introduced by Farhat et al. (2008) can be readily applied to 
the Superblend. A unique power curve is obtained for all mixing scenarios. At 
the same Reynolds number, the power number is always the same irrespective 
of the rotating mode, speed ratio or viscosity. A preliminary study investigating 
the performance of the Superblend while the Maxblend was rotating in counter-
clockwise instead of clockwise was carried out. The same power curve pattern 
was found. This is logical since the Maxblend has the same pumping behavior 
and acts like a pump in either rotating modes. The difference of performance 
between both modes was not really noticeable and will be investigated 
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Figure 7-2 : Superblend power curve in co- and counter-rotating modes 
Figure 7-3 compares the performance of the Superblend to the two coaxial 
mixer configurations that were presented in the work of Farhat et al. (2008). In 
the latter work, the two configurations of coaxial mixer consisted of a 20 cm 
agitator (Rushton turbine or Mixel TT) coupled with a 36 cm anchor. Power 
consumption in the co- and counter-rotating modes are here compared with 
those of a Superblend combining a Maxblend and a helical ribbon having the 
same dimensions as the Rushton turbine or the Mixel TT and the anchor 
studied in the work of Farhat et al. (2008). This figure shows that the power 
number of the Mixel TT-anchor combination is itself less than the power 
number for the Rushton-anchor combination, which is less than the Superblend 
power number. This result would indicate that the Superblend draws more 
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power than classical coaxial mixer configurations. However, the power number 
is not the only efficiency criterion to consider, and in the next sections, a more 
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Figure 7-3 : Comparison of power curves between the Superblend and 
two configurations of a dual shaft coaxial mixer 
7.2.4.2 Mixing time 
Figure 7-4 presents the dimensionless mixing time for all mixing scenarios 
using the definitions presented in equations 7-1 and 7-2. This figure shows that 
the co-rotating mode is clearly more efficient than the counter-rotating mode. 
One should note that, in the co-rotating mode, the helical ribbon is in the up-
pumping mode (the ribbon pushes the fluid from bottom to top at the 
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periphery). The opposite is obtained with the counter-rotating mode. Therefore, 
one can conclude that mixing in co-rotating mode (with up-pumping circulation) 
decreases the time needed to have a homogenous mixing. According to the 
literature, (Delaplace et al., 2000), circulation times are independent of the 
pumping direction of a helical ribbon. However, we suppose that the addition of 
the up-pumping action of the helical ribbon to the up-pumping action of the 
Maxblend enables a better renewal of the fluid in the gap between the helical 
ribbon and the vessel wall and transfers the fluid more efficiently along the 
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Figure 7-4 : Mixing time curves for the Superblend in the co- and counter-
rotating modes 
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The same pattern was found during the preliminary study investigating the 
performance of the Superblend while the Maxblend was rotating in counter-
clockwise. In this study, the co-rotating mode consisted of both agitators 
rotating counter-clockwise and generating a down-pumping circulation. Hence, 
the co-rotating mode is more efficient regardless of the circulation direction and 
of the rotating direction of both impellers. The difference of performance 
between both modes was not really noticeable. 
When we compare a classical coaxial mixer consisting of a scraping anchor 
and a Rushton turbine or a Mixel TT on the fast speed shaft to the Superblend 
mixer, we can see that the mixing time is much less using the Superblend for 
the same Reynolds number. This is probably due to the better performance of 
a helical ribbon compared to an anchor. As presented by Delaplace et al. 
(2000), although the amount of deformation produced by an anchor impeller 
would be of the same order of magnitude as that of a helical ribbon of the same 
diameter, it has been proved that anchors performances are poorer. This is due 
to the fact that the flow produced by an anchor is tangential and no pumping 
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Figure 7-5 : Comparison of the mixing time curves between the 
Superblend and two configurations of a dual shaft coaxial mixer 
7.2.4.3 Mixing energy 
To assess the mixing effectiveness, a fair comparison must take into account 
both power draw and mixing time at the same time, i.e. to consider the mixing 
energy, Emix. In this work, we define such energy by Emix = Np.Ntm. From Figure 
7-6, it appears clearly that the Superblend is much more attractive for mixing 
operations in terms of energy cost. Even when compared to radial or axial 
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Figure 7-6 : Comparison of the mixing energy versus Reynolds number 
between the Superblend and two configurations of a dual shaft coaxial 
mixer 
We also tried to compare the different mixers using Zlokarnik's method (2001). 
This method gave us the same conclusions as the mixing energy method. 
Hence, the Superblend mixer in the co-rotating was proven to have thesmallest 
mixing rate for the same Reynolds mixing time. 
7.2.5 Conclusion 
The objective of this work was to quantify the coaxial mixing performance of a 
Superblend mixer, which consists of a Maxblend impeller coaxially coupled with 
a helical ribbon operating in co- and counter-rotating modes. Power 
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consumption and mixing time experiments obtained from the discoloration 
technique were conducted using aqueous solutions of corn syrup and water as 
Newtonian fluids in the laminar, transition and turbulent regimes. Based on 
mixing efficiency criteria, this study confirmed that the co-rotating mode, as 
seen with other coaxial mixing configurations, is consistently yielding the best 
results in the laminar and early transition regimes. Previously proposed 
correlations for coaxial mixers were tested for their applicability and they were 
proven to be very applicable for the Superblend. This work demonstrated the 
efficiency of the Superblend and its superiority when compared to the dual 
shaft coaxial mixer based on different mixing efficiency criteria such as mixing 
time and mixing energy. 
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7.2.7 Nomenclature 
Dc = diameter of the tank, m 
D0 = diameter of the anchor, m 
Dj = diameter of the turbine, m 
Emix = mixing energy, -
H0 = height of the tank, m 
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Hi= liquid height in the tank, m 
Kp = power constant (Newtonian), -
M= torque, N-m 
N'= modified rotational speed, RPS 
Nj = rotational speed inner shaft, RPS 
N0 = rotational speed outer shaft, RPS 
Np = power number, -
Ntm = dimensionless mixing time, -
P= power input, W 
Ptot = total power, W 
Re = Reynolds number, -
tm = mixing time, s 
ju = viscosity, Pa.s 
p = density, kg/m3 
a) = shaft rotational speed, rad/s 
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CHAPITRE 8 Comparaison hydrodynamique de differents 
melangeurs multi-arbres 
8.1 Presentation de rarticle 
Cet article, soumis en mars 2009 a la revue Chemical Engineering Science, 
presente une comparaison hydrodynamique de deux melangeurs coaxiaux 
ainsi qu'un melangeur a deux arbres excentriques dans les regimes laminaires 
et en debut de transitoire avec des fluides newtoniens. La consommation de 
puissance ainsi que le temps de melange ont permis de comparer les 
melangeurs et le Superblend s'est avere etre le melangeur offrant la meilleure 
performance. Durant cette investigation, le nombre de Reynolds, le nombre de 
puissance ainsi que le temps de melange ont ete evalues a I'aide des 
correlations recemment introduites par notre groupe (Farhat et al. (2008); 
equations 6-11 a 6-13). Celles-ci ont, encore une fois, ete prouvees applicables 
pour differents types de melangeurs coaxiaux, mais elles ont montre une 
limitation: elles sont seulement applicables lorsque les agitateurs sont 
dependants et quand ils interagissent ensemble. De plus, cet article presente 
une reprise de resultats anterieurs qui ont servi a demontrer qu'il est possible 
d'estimer la consommation de puissance d'un melangeur coaxial en se basant 
sur une courbe maitresse trouvee a I'aide des correlations proposees. Cette 
nouvelle possibility d'estimation de la puissance consommee peut etre bien 
194 
utile pour des applications industrielles afin d'estimer la performance d'un 
systeme. 
8.2 Title; Hydrodynamic comparison of different multi shaft 
mixers 
Authors: Maya Farhat, Louis Fradette and Philippe A. Tanguy 
Affiliation: URPEI, Department of Chemical Engineering, Ecole Polytechnique 
Montreal, P.O. Box 6079, Station Centre-Ville, Montreal, Qc, H3C 3A7, 
Canada. 
8.2.1 Abstract 
The hydrodynamic performances of two coaxial mixers and a dual shaft mixer 
were investigated in the laminar and early transitional regimes with Newtonian 
fluids. The power consumption and the mixing time were determined using 
torque measurements and a discoloration method, respectively. Based on 
different mixing efficiency criteria, the mixers were compared and the best 
performance was obtained with the Superblend mixer. Throughout this 
investigation, mixing numbers such as the Reynolds number and the power 
number were evaluated using newly proposed correlations by our group. These 
correlations were found to be very applicable for the different mixers and in 
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evaluating and comparing their performance. However, these correlations were 
found to have a limitation: they are only applicable when the agitators are 
dependent and when they have interaction with each other. Finally, previsouly 
presented results were reviewed in order to extend our studies. It was found 
that, using the power master curve of a coaxial mixer consisting of Rushton-
Anchor combination, it was possible to predict the power consumption of a 
Mixel TT-anchor coaxial mixer using the ratio of the Kp values. This new 
extension of our previous work opens new avenues and allows to characterize 
just one configuration of a coaxial mixer and predict the performance of other 
configurations based on the performance of this one. 
KEYWORDS. Coaxial mixer, dual shaft mixer, Maxblend, helical ribbon, 
Superblend, Laminar, Newtonian. 
8.2.2 Introduction 
Mixing vessels are commonly used in the chemical, petrochemical and 
cosmetic industries for the production of liquid dispersions, emulsions, etc. The 
quality of mixing depends on multiple factors such as the performance of the 
mixer itself, the order of addition of the different ingredients and also on the 
evolution of the rheology in the vessel during the manufacturing of a product. 
Hence, the range of possible mixing tasks is such that a universal mixing 
system does not exist. One flexible device that can be used in order to assess 
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different mixing issues is the coaxial mixer, which combines two impellers. This 
mixer is gaining rapid acceptance due to its flexibility dealing with complex 
viscosity conditions and evolving rheologies. The design and operation of such 
mixers is at present mainly based on empirical knowledge since the literature 
on such mixers is fairly recent. 
A complete literature review on coaxial mixers can be found in the work of 
Farhat et al. (2008). This work also presented new definitions of Reynolds 
number and power number, adapted to coaxial mixers and including new 
characteristic diameter and speed. These correlations were shown to be very 
applicable for radial and axial impellers using the same coaxial mixer. In 
addition to the literature review and the work shown in Farhat et al. (2008), the 
work of Barar Pour et al. (2007) on a dual shaft mixer and the work of Kuratsu 
et al. (1994) on the Superblend coaxial mixer can be added. The work of Barar 
Pour et al. (2007) presented the study of the hydrodynamic performance of a 
dual shaft mixer consisting of a low-speed, wallscraping, Paravisc-type impeller 
and an off-centered, high speed, high-shear Deflo disperser. The mixer was 
studied in the laminar regime using a Newtonian fluid. The conclusions showed 
that the Paravisc impeller power consumption can be significantly affected by 
the rotation of the Deflo disperser, revealing the importance of the turbine on 
the overall mixing performance. Mixing time measurements showed that the 
Paravisc effectively controls the bulk flow movement but requires the presence 
197 
of a baffle, or a second shaft acting as such, in order to output effective mixing 
performance. The work of Kuratsu et al. (1994) presented the Superblend 
mixer that combines the Maxblend impeller and a helical ribbon. This system 
has been proposed for mixing applications where the very large viscosity 
changes in the medium results in a change of regime from the upper transition 
regime to deep laminar, as in many polymerization reactions. 
Building on previous work on coaxial and dual shaft mixers, the present work 
compares the hydrodynamic performance of three different mixers using the 
same operating conditions and studying the same parameters with the aim to 
determine which mixer configuration is the most suitable for the studied 
conditions. In parallel, the applicability of the previously proposed correlations 
for coaxial mixers will be verified for the different configurations and for the dual 
shaft mixer. In addition, previsouly presented results will be reviewed in order 
to verify if we can use previous results and data in order to predict the behavior 
of new coaxial mixer configurations. 
8.2.3 Materials and methods 
8.2.3.1 Experimental Set-up 
Three different mixers were compared during this investigation. The first one is 
a 46 L coaxial mixer (Figure 8-1) as presented in the work of Farhat et al. 
(2007) with a tank diameter of 0.38 m. This coaxial mixer was studied in two 
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configurations (Figure 8-2): first one consisting of a 20 cm Rushton turbine 
combined with a 36 cm anchor and the second one consisting of a 20 cm Mixel 
TT impeller combined with the same anchor. This mixer was operated in the 
co- and counter-rotating modes which corresponds to up and down pumping 
performances. The second mixer is a 50 L dual shaft mixer as presented in the 
work of Barar Pour et al. (2007) (Figure 8-3). The tank diameter is equal to 0.40 
m. This mixer was studied in two configurations: first one consisting of a low-
speed, wallscraping, 37.4 cm Paravisc-type impeller and an off-centered, high 
speed, high-shear 8 cm Deflo disperser as studied by Barar Pour et al. (2007) 
and the second one was investigated during this study and consisted of the 
same Paravisc-type impeller combined with a 9 cm Mixel TT impeller (Figure 
8-2b). This mixer was operated only in the co-rotating mode. The third mixer is 
a fully instrumented 40 L Superblend mixer (Figure 8-4). The tank is composed 
of a polycarbonate cylinder having a diameter of (Dc) of 0.38 m, a height (Hc) of 
0.635 m and an elliptic dish bottom. The liquid height (Hi) is 0.31 m and it was 
kept constant throughout the tests. The Superblend coaxial mixer is fitted with 
two agitators: a high-speed impeller and a low-speed scraper mounted on two 
independently actuated coaxial shafts. The high-speed impeller consist of a 20 
cm diameter Maxblend impeller that can rotate up to 200 rpm, whereas the 
other shaft supports a close-clearance 36 cm diameter double helical ribbon 
impeller rotating at low speed (0 to 100 rpm). Two independent motors are 
used to drive the agitators, and they can be operated in co- and counter-
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rotating modes. Because the drives are independent, it is also possible to 
rotate either only the helical ribbon or only the Maxblend impeller. To determine 
the power dissipated by the different impellers, the motors were coupled to 
torque meters having ranges from 0 to 20 N-m for the fast shaft (Maxblend 
impeller) and from 0 to 100 N-m for the slow shaft (helical ribbon). In this 
investigation, the mixer was operated in the co- and counter-rotating modes. 
In all the experiments, the power input was calculated from the mechanical 
torque and speed measurements as P=UJM, where w is the shaft rotational 
speed in radians per second and M the actual torque (i.e after having 
substracted the torque generated without fluid). Aqueous solutions of corn 
syrup were used as the working fluids. The rheological properties of the 
Newtonian fluids were determined using previously calibrated viscometers. The 
viscosity ranged from 0.1 to 200 Pa.s and the density between 1300 and 
1400%/m3. 
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Figure 8-2 : Agitators used in the work of Farhat et al. (2007) for the 





Figure 8-3 : Dual shaft mixer from the work of Barar Pour et al. (2007) 
experimental setup 
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Figure 8-4 : Superblend coaxial mixer experimental setup 
8.2.3.2 Power consumption analysis 
As presented in the work of Farhat et al. (2008), different studies have tried to 
characterize the power consumption of coaxial mixers by proposing different 
correlations and different characteristic diameter and speed in order to 
calculate the power number (Np) and the Reynolds number (Re). In the work of 
Farhat et al. (2008), new Np and Re correlations adapted to coaxial mixers 
were proposed. These correlations do not use adjustable parameters that are 
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geometry specific and they are not limited to a range of speed ratios, turbine 
diameters and rotating modes. These proposed definitions were based on the 
definition of the drag coefficient and they included the input of the tip speed. 
Here are the resulting definitions of the characteristic speed, the power number 
(Np) and the Reynolds number (Re) which were proven to be applicable in the 
latter work. 
The corresponding Reynolds numbers and power number respectively become 
Re = p(NlDl+N„DM 
Np = ^ r - y Eq. 8-3 
' p(NlDl+N0D0)
3D? 
These correlations were used in order to study all three mixers and all 
prescribed configurations. 
8.2.3.3 Mixing time 
Mixing time was evaluated experimentally by means of a discoloration 
technique based on a fast acid-base reaction. An aqueous solution of 0.08% 
bromocresol purple was used as an indicator along with a basic solution of 10 
N NaOH and an acidic solution of 10 N HCI. At a pH lower than 6, this indicator 
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is yellow and it turns purple at a pH higher than 7.6. The fluid viscosity 
measurements as well as the mixing experiments were performed at room 
temperature («23°C). Recently published image processing technique by 
Cabaret et al. (2007) was used to determine the evolution from which a mixing 
time value was obtained. 
8.2.4 Results 
8.2.4.1 Power consumption 
Figure 8-5 shows the comparison the power number (Np) versus the Reynolds 
number (Re) for all three mixers in the co- and counter-rotating modes. This 
graph shows that the coaxial mixer consisting of the Mixel TT-Anchor 
combination has the lowest power number versus Reynolds number either in 
the co- or the counter-rotating modes. This mixer is followed by the dual-shaft 
mixer: first, the deflo-Paravisc configuration; second, the Mixel TT-Paravisc 
configuration. Then, in order: the Rushton-Anchor coaxial mixer in the co-
rotating mode; the Superblend in the co-rotating mode; the Superblend in the 
counter-rotating mode; the Rushton-Anchor coaxial mixer in the counter-
rotating mode. 
These results do not come as a surprise. In the work of Farhat et al. (2007), it 
was found that the Mixel TT-anchor coaxial mixer configuration was more 
efficient than the Rushton-anchor configuration. This can be explained by the 
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axial pumping effect of the Mixel TT which is superior to the Rushton turbine. 
On the other hand, the dual shaft mixer which was expected to be more 
efficient ended up being less effective in terms of power consumption than the 
Mixel TT-anchor coaxial mixer. This can be explained by the more effective 
interaction between the Mixel TT and the anchor compared to the interaction 
between the Mixel TT or the Deflo with the Paravisc. Moreover, the Superblend 
is the most power consuming mixer in this study. Again, this does not come as 
a surprise since we know that the Maxblend is bulkier than the Rushton turbine, 
the Mixel TT impeller or the Deflo disperser. Also, it is known that the double 
helical ribbon has a much higher Kp value than the anchor or the Paravisc. 
Finally, as expected, the co-rotating mode is more efficient then the counter-
rotating mode for all mixers. This result supports numerous results from the 
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Figure 8-5 : Comparison of the power number versus the Reynolds 
number for different mixers 
In order to push the applicability of the newly proposed correlations from the 
work of Farhat et al. (2008) much futher, we show in Figure 8-6 the power 
curves for the Deflo-Paravisc dual shaft mixer using the correlations presented 
by Foucault et al. (2005). We can clearly see through this graph that these 
correlations are not applicable to this dual shaft mixer, because they are not 
able to handle different speed ratios. Each speed ratio presents a different 
power curve. However, using the newly proposed correlations from our work 
(Farhat et al., 2008), we can see a single power master curve for the Deflo-
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Paravisc dual shaft mixer in Figure 8-7 independent of the speed ratio. The 
same patterns were obtained using the correlations from Foucault et al. (2005) 
for the Mixel TT-Paravisc dual shaft mixer as shown in Figure 8-8. However, for 
that same system, the newly proposed correlations clearly provide a single 
power master curve independent of the speed ratios as can be seen in Figure 
8-9. Also, again using the new correlations, Figure 8-10 shows the power 
curves for the Superblend mixer which are independent of the rotation mode 
(co- or counter-rotating) and of the speed ratio. These unique power curves 
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Figure 8-6 : Power curve for the Deflo-Paravisc dual shaft using the 
correlations from the work of Foucault et al. (2005) 
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Figure 8-7 : Power curve for the Deflo-Paravisc dual shaft using the new 





Figure 8-8 : Power curve for the Mixel TT-Paravisc dual shaft using the 
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Figure 8-10 : Power curve for the Superblend using the new correlations 
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To extend the investigation on the applicability of the newly proposed 
correlations, we evaluated their performance in the case of the work of Khopkar 
et al. (2007) on a dual shaft mixer consisting of a low-speed, wallscraping, 
Paravisc-type impeller (same as the one in the work of Barar Pour et al. (2007)) 
but this time combined with an off-centered rotor-stator turbine (VMI-Rayneri, 
France) on the high speed shaft. The mixer was studied in the laminar regime 
using a Newtonian fluid and working only in the co-rotating mode. The 
conclusions showed that the rotor-stator did not influence the power 
consumption of the Paravisc turbine due to its poor pumping capacity. It was 
also found that the Paravisc power draw is predominant on the overall power 
consumption. Figure 8-11 shows that the newly proposed correlations have a 
limitation, they are only applicable when there is an interaction between both 
agitators in the tank. Based on the conclusions of Khopkar et al. (2007), both 
agitators had power consumption results showing their independence. Hence, 
the correlations only apply when both agitators interact. 
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Figure 8-11 : Power curve for the Rotor Stator-Paravisc dual shaft using 
the new correlations 
8.2.4.2 Mixing time 
Figure 8-12 presents the dimensionless mixing time for all three mixers in all 
the configurations and for both rotating modes. This figure shows that the 
Superblend mixer in the co-rotating mode followed very closely by the counter-
rotating mode is the mixer that needs the less dimensionless mixing time for 
the same Reynolds number. The Superblend in followed by the coaxial mixer in 
both Rushton-Anchor and Mixel-anchor configurations with the co-rotating 
mode first and the counter-rotating in second. The dual shaft mixer comes in 
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Figure 8-12 : Dimensionless mixing time comparisons for all mixers 
Again, the results presented in Figure 8-12 do not come as a surprise. The 
efficiency of the Maxblend impeller was proven in several previous works (Yao 
et al., 2001; Takahashi et al.,2006; Takenaka et al., 2006; Yatomi et al., 2006; 
Fradette et al., 2007). The combination of a Maxblend impeller to a double 
helical ribbon presents a great option for deep laminar regime mixing. This 
combination is very efficient since both impellers have good pumping 
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capacities. The Superblend is followed by the coaxial mixer in both 
configurations which seems to have a smaller mixing time than the dual shaft at 
the same Reynolds number. This result can be explained by the diameter of 
the agitators. In our recent work (Farhat et al., 2008), we proposed that the 
best performance in a coaxial mixer is obtained when the turbine to tank 
diameter ratio is equal to 1/3 in the laminar regime. Here, the coaxial mixers 
had a turbine to tank diameter ratio of about 1/2 and the dual shaft mixers had 
a turbine to tank diameter ratio of about 1/5. Since this ratio is very small in the 
case of the dual shaft mixers, it is normal that the performance is poorer than 
the coaxial mixers. Finally, as expected, the co-rotating mode is more efficient 
then the counter-rotating mode for all mixers. This result supports previous 
results from the work of Foucault et al. (2004, 2005 and 2006) and Farhat et al. 
(2007 and 2008). 
8.2.4.3 Mixing energy 
Finally to assess the mixing effectiveness of each mixer, the variation of the 
dimensionless mixing energy, EmiX = Np.Ntm, is shown vs. the Reynolds number 
in Figure 8-13. From this figure, we can clearly see the superiority of the 
Superblend coaxial mixer. First in the co-rotating mode followed very closely by 
the counter-rotating mode. The combination of a Maxblend impeller rotating at 
high speed with a helical ribbon rotating at low speed seems to decrease the 
needed mixing energy to achieve uniform mixing. While this combination 
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consumes more energy in comparison with other mixers, it also allows the 
reduction of mixing time significantly enough to achieve lower overall mixing 
time and energy. This result can also be explained by the superior pumping 
power of both the Maxblend and the double helical ribbon compared to all other 
studied agitators. In mixing energy comparison, the Superblend is once again 
followed in order by: first, Mixel TT-Anchor coaxial mixer configuration in the 
co-rotating mode; second, Rushton-Anchor coaxial mixer configuration in the 
co-rotating mode; third, Rushton-Anchor coaxial mixer configuration in the 
counter-rotating mode; fourth, Mixel TT-Paravisc dual shaft configuration; fifth, 
Deflo-Paravisc dual shaft configuration; and, in last place, Mixel TT-Anchor 
coaxial mixer in the counter-rotating mode. As explained in the mixing time 
section, the poor performance of the dual shaft could be explained by the size 
of the inner agitator. In both configurations, the inner agitators (Deflo or Mixel 
TT) are very small compared to the tank diameter. The ratio between the 
diameter of the inner agitator over the tank diameter is around 1/5 for the Deflo 
and around 1/4 for the Mixel TT. These ratios are not the most effective ratios. 
Following the work of Farhat et al. (2008), in the laminar and early transition 
regimes, the turbine diameter should be around 1/3 of the tank diameter. 
Compared to the other mixer configurations in this comparison, this mixer 
presents the smallest inner agitator diameter to tank diameter ratio. So this can 
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Figure 8-13 : Dimensionless mixing energy comparisons for all mixers 
On the other hand, Figure 8-13 does not only allow comparing the different 
mixers, it also allows to compare co- and counter-rotating modes. The 
performance of the co-rotating mode is, once again, superior to the counter-
rotating mode for all tested configurations. Again, this result does not come as 
a surprise as it has been proven in different works such as the work of Foucault 
et al. (2004, 2005 and 2006) and of Farhat et al. (2008). This figure allows us to 
differenciate the performances much more than Figure 8-12. It combines the 
effect of the dimensionless power number to the effect of the mixing time in one 
single graph and enables us to take both criteria into account. 
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In order to confirm the results from the mixing energy concept, we used the 
method proposed by Zlokarnik (2001). This method proposes to plot the 




P t2 n,=-^f- Eq.8-5 
where t is mixing time in seconds, ju is the bulk viscosity, T is the tank 
diameter, p is the bulk density and Ptot the total power consumption of both 
impellers. Zlokarnik defines a mixing time Reynolds number (Rem) as the 
inverse of TT2 (Rem=1/TT2). Figure 8-14 shows the result of the Zlokarnik type 
analysis. The results of this analysis show similar results to the mixing energy 
graph presented above. In fact, we can see once more that the Superblend in 








1 .OOE-01 1.00E+00 1.00E+01 
1//T, 
1.00E+02 1.00E+03 
Figure 8-14 : Mixing rate versus Reynolds mixing time for all mixers, 
Zlokarnik's method 
Hence, the Superblend mixer in the co-rotating mode consumes much less 
energy than all the other mixers and configurations which makes it more 
attractive for mixing operations where energy cost is an issue. 
8.2.4.4 Discussion on the new correlations 
Analysing the results from the new correlations, we can conclude on their 
applicability. These correlations reflect the reality that impeller power can be 
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split between fluid flow and fluid shear rate. In a coaxial mixer, both agitators 
provide flow and shear so both contributions must be taken into account. 
In the co-rotating case, all the flow vectors are in the same direction. The 
maximum speed for each agitator is located at the tip and it becomes almost 
null at the wall surface of the tank. In the counter-rotating mode, the flow 
vectors are in opposite directions. At the point of collision of both agitators the 
speed becomes null. Everywhere else in the tank, the speed becomes null only 
at the tank wall as in the co-rotating mode. Consequently, the total flow is 
equivalent in both rotating modes. This reality is reflected in the proposed 
correlations where the tip speeds are summed for both rotating modes in order 
to add the fluid flow and fluid shear rate of both agitators. Figure 8-15 and 
Figure 8-16 enable us to see the flow patterns in both rotating modes. These 
flow patterns show the addition of the speeds in the co-rotating mode and the 
collision in the counter-rotating mode. 
From the power consumption calculation standpoint, the total power drawn by 
the mixer includes the contributions of both agitators. In both rotating modes, 
the total power values are approximately the same. Consequently, for the same 
Reynolds number, the power consumption is equivalent for both modes. This 
result proves, once more, the applicability of the new correlations which allow 
to get a single power master curve for both rotating modes. 
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Figure 8-15 : Flow patterns in the co-rotating mode (Velocity, m/s) for the 
coaxial mixer Rushton-Anchor configuration, the plane XY is at Z=0.2 m 
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Figure 8-16 : Flow patterns in the counter-rotating mode (Velocity, m/s) 
for the coaxial mixer Rushton-Anchor configuration, the plane XY is at 
Z=0.2 m (Rivera et al., 2006) 
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Finally, the possibility of predicting the power consumption of a coaxial mixer 
was investigated using the power master curves found using the newly 
proposed correlations. The prediction of the power consumption of a coaxial 
mixer consisting of a 20 cm axial impeller (Mixel TT) coupled with an anchor 
was done by using the power consumption graph of a coaxial mixer consisting 
of a 15.8 cm radial impeller (Rushton turbine) coupled with the same anchor. 
Using Figure 8-17, Figure 8-18 and equation 8-6, the Np of the 20 cm Mixel TT-
Anchor mixer was determined from the Np of the 15.8 cm Rushton-Anchor 
system. 
r Rushton-Anchor r Rushton-Anchor 
-Anchor -Anchor 
Eq. 8-6 
For example, using Figure 8-17 of the 15.8 cm Rushton-Anchor system and for 
a Reynolds number (Re) of 10, the power number (Np) is equal to 7. Knowing, 
from our previous studies, that the Kp for the Rushton-Anchor system is equal 
to 70 and that the Kp for the Mixel TT-Anchor is 45, the Rushon-Anchor's Np is 
divided by its Kp and multiplied by the Mixel-Anchor's Kp. Hence, the Np of the 
Mixel-Anchor system is equal to 4.5 at a Reynolds of 10. Using Figure 8-18, the 
real Np of the Mixel-Anchor system at a Reynolds of 10 is also equal to 4.5. 
This allows to conclude that the predicted Np is equivalent to the real Np. 
Consequently, this method of predicting the power consumption of a coaxial 
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mixer based on a power master curve and a Kp ratio between the Kp values of 
the inner impellers is very promising. This method can help industrials using a 
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Figure 8-17 : Power curve of a coaxial mixer consisting of a 15.8 cm 
Rushton turbine coupled with an anchor in all rotational modes using the 
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Figure 8-18 : Power curve of a coaxial mixer consisting of a 20 cm Mixel 
TT coupled with an anchor in all rotational modes using the newly 
proposed correlations (Farhat et al., 2008) 
8.2.5 Conclusion 
The first objective of this work was to evaluate the hydrodynamic performance 
of different mixers using the same operating conditions and studying the same 
parameters in order to compare their performances with the aim of determining 
which mixer configuration is the most suitable for the studied conditions. The 
configurations included: a coaxial mixer with an anchor rotating at low speed, 
and either a radial impeller (Rushton turbine) or an axial impeller (Mixel TT), 
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rotating at high speed; a dual shaft mixer with a Paravisc-type impeller rotating 
at low speed, and either a Deflo impeller or a Mixel TT impeller rotating at high 
speed; and a Superblend mixer, with a helical ribbon rotating at low speed and 
a Maxblend impeller rotating at high speed. The experiments were conducted 
in the laminar and early transitional flow regimes. The experimental results 
showed that the Superblend mixer requires more power but exhibits shorter 
mixing time than all the other mixers at the same Reynolds number. Using the 
mixing energy criteria and a Zlokarnik type of analysis, it was found that the 
Superblend mixer is indeed superior in overall performance than the other 
mixers since it requires less mixing energy to achieve the same mixing at the 
same conditions. The Superblend superiority was explained by the combination 
of two efficient pumping agitators (Maxblend and double helical ribbon) 
compared to Mixel TT or Rushton and anchor configurations or again Deflo or 
Mixel TT and Paravisc comfigurations. On the other hand, the coaxial mixer 
was found to be more efficient compared to the dual shaft mixer. This result 
was explained by the mean of the mixing efficiency criteria proposed in the 
work of Farhat et al. (2008). In this work, we proposed that the inner turbine 
diameter to the tank diameter ratio should be set at 1/3 in the laminar regime. 
In this study, this ratio was between 1/5 and 1/4 for the dual shaft and around 
1/2 for the coaxial mixer. Hence, the coaxial mixer showed better 
performances. Furthermore, the co-rotating mode proved once again to be 
more efficient than the counter-rotating mode in terms of mixing time and 
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mixing energy. Consequently, using the experimental results provided in this 
paper, it can be concluded that the Superblend mixer in co-rotating mode 
represents the most energy efficient mixer of all the investigated scenarios. 
Hence, the Superblend mixer is more attractive for mixing operations where 
energy cost is an issue. 
The second objective of this work was to investigate the applicability of the 
newly proposed correlations for coaxial mixers (Farhat et al., 2008) for different 
configurations and to verify their applicability to dual shaft mixers. During this 
study, it was found that these correlations are well suited for coaxial and dual 
shaft mixers when the agitators induce some effect on each other. If the 
different agitators interact in terms of power consumption, the correlations are 
applicable for all rotating modes and speed ratios. Otherwise, they are not 
applicable. On the other hand, using the power master curve of a coaxial mixer 
consisting of Rushton-Anchor combination, it was possible to predict the power 
consumption of a Mixel TT-anchor coaxial mixer. This extension opens new 
avenues such as users of coaxial mixers could only characterize a single 
reference configuration and predict the performance of other configurations 
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8.2.7 Nomenclature 
Cw = gap between the anchor and the wall, m 
Emix = mixing energy 
Da = diameter of the anchor, m 
Dc = diameter of the tank, m 
Dj = diameter of the inner turbine, m 
D0 = diameter of the outer impeller, m 
Hor H/ = fluid height in the mixing tank, m 
Hc - height of the tank, m 
M= torque, N.m 
N= rotational speed, rps 
N' = characteristic speed, rps 
Nj = rotational speed of the inner impeller, rps 
N0 - rotational speed of the outer impeller, rps 
A/p = power number 
Ntm = dimensionless mixing time 
Ptot or P = total power, W 
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Re = Reynolds number 
Rn = speed ratio between inner and outer impeller 
T= diameter of the mixing tank, m 
t= time, s 
tm = mixing time, s 
1/1/= height of the agitator blades, m 
1/14 = anchor blade thickness, m 
H = viscosity, Pa.s 
p = density, kg/m3 
n2 = Reynolds mixing time 
#3 = mixing rate 
u) = shaft rotational speed, rad/s 
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CHAPITRE 9 DISCUSSION GENERALE 
Basee sur la litterature sur les melangeurs coaxiaux ainsi que celle sur les 
mobiles raclants et non-raclants, nous pouvons identifier plusieurs lacunes 
dans les recherches existantes. Ces manques se trouvent au niveau de I'etude 
d'agitateurs de type axial et radial. Les auteurs ont mis de cote I'etude de tels 
systemes pourtant bien interessant du point de vue pratique. La comparaison 
de la performance de melangeurs coaxiaux composes de telles turbines 
presente un grand interet. Une autre lacune se trouve au niveau de la 
comparaison de melangeurs coaxiaux comportant un agitateur de proximite de 
type ancre, ruban helico'idal ou Paravisc. D'un autre cote, les auteurs ont 
propose quelques correlations afin de determiner la constante de puissance Kp 
ou encore le nombre de puissance Np. Ces relations comportent des lacunes, 
elles s'averent souvent dependantes de la geometrie du systeme et non 
applicables a plusieurs configurations de melangeurs coaxiaux. De plus, 
certaines semblent s'appliquer seulement sous certaines conditions, par 
exemple lorsque le rapport de vitesses est superieur a 4. Cette condition 
necessaire a I'application de la correlation amene une limitation de son 
utilisation. 
Sachant le manque a combler et les problematiques a traiter, nous avons 
etudie plusieurs melangeurs coaxiaux afin de repondre a quelques 
230 
questionnements entourant ce type de systeme. Nous avons done effectue la 
caracterisation et la comparaison de la dynamique globale des fluides et des 
parametres hydrodynamiques de differents melangeurs coaxiaux. Ce travail 
nous a permis de proposer une ligne directrice dans le choix de la configuration 
d'un melangeur coaxial. Plusieurs turbines centrales de differents types ont ete 
etudiees dans le cadre de cette these. Des propositions quant aux choix de la 
turbine centrale ont ete emises et les turbines axiales semblaient les plus 
performantes en termes de consommation de puissance ainsi qu'en temps de 
melange. Des lignes directrices relativement au diametre de I'agitateur interne 
ont ete proposees. II a ete determine qu'en regime laminaire et transitoire, le 
ratio entre le diametre de la turbine et le diametre de la cuve doit etre egal a 
environ 1/3 afin d'obtenir les meilleures performances en termes de criteres 
d'efficacite du melange tels que la consommation de puissance et le temps de 
melange. Vers la fin du regime transitoire et en regime turbulent, la meilleure 
performance est obtenue lorsque I'ancre est au repos. De plus, le diametre 
optimal de I'agitateur interne correspond alors a un ratio de 1/2 du diametre de 
la cuve. 
Sachant ceci, de nouvelles correlations generates du nombre de puissance et 
du nombre de Reynolds ont ete presentees. Ces correlations permettent de 
definir I'hydrodynamique des melangeurs coaxiaux et de les comparer entre 
eux. Ainsi, I'interet dans I'utilisation d'un agitateur de type Maxblend™ et d'un 
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ruban helico'idal a ete prouve. Cette combinaison a etabli son efficacite en 
termes de temps de melange et d'energie du melange. Malgre la 
consommation de puissance elevee de cette configuration, la reduction du 
temps de melange ainsi que la reduction de I'energie totale necessaire au 
melange peuvent etre des parametres cles dans un procede et peuvent 
permettre la justification du choix de ces agitateurs. 
En dernier lieu, nous avons etudie I'etendue d'applicabilite des relations que 
nous avons proposees. Plusieurs types de melangeurs coaxiaux ont ete 
utilises ainsi qu'un melangeur a deux arbres excentriques. Les correlations se 
sont averees applicables pour les divers scenarios, pour les differents modes 
de rotation et ratios de vitesse. Par contre, ces relations ont demontre une 
limitation: elles sont seulement valables lorsque les agitateurs sont 
dependants ou encore quand ils interagissent ensemble. De plus, ces 
correlations permettent d'obtenir une courbe de puissance caracteristique 
unique pour un melangeur coaxial. Cette courbe, obtenue pour une certaine 
combinaison d'agitateurs, permet d'estimer la puissance pour un autre 
arrangement combinant d'autres mobiles en utilisant les ratios de Kp. Cette 
extension de nos travaux ouvre de nouvelles avenues permettant de predire la 
performance de nouvelles configurations de melangeurs coaxiaux en se basant 
sur des systemes de reference deja etudies. 
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CHAPITRE 10 CONCLUSION ET PERSPECTIVES 
En conclusion, les performances de differents melangeurs coaxiaux ont ete 
determinees au cours de cette these. D'abord, la comparaison de deux 
configurations d'un melangeur coaxial, I'une combinant une turbine axiale et 
une ancre puis I'autre combinant une turbine radiale et la meme ancre. Nous 
avons ainsi pu conclure que la combinaison avec la turbine axiale offre une 
meilleure efficacite. Les resultats experimentaux et numeriques ont permis de 
comprendre le comportement des differents agitateurs et de prouver que le 
mode co-rotatif etait plus efficace que le mode contra-rotatif. 
D'autre part, nous avons defini Pinfluence de la taille de I'agitateur central sur la 
performance globale d'un melangeur coaxial pour les differents regimes 
d'ecoulement. II a ete conclu, qu'en regime laminaire et en debut de regime 
transitoire, un ratio de 1/3 entre le diametre de la turbine et le diametre de la 
cuve permettait un melange performant. Dans ces regimes d'ecoulement, le 
melangeur coaxial est efficace et il permet de reduire I'energie de melange 
comparativement a un melangeur ou I'ancre agirait comme contre-pales. Par 
contre, en fin de regime transitoire et en regime turbulent, le melangeur coaxial 
est moins performant qu'un melangeur ou I'ancre est au repos et agit en tant 
que contre-pales. De plus, dans ces regimes, le ratio de diametres optimal est 
egal a 1/2. Ainsi, le diametre optimal de la turbine centrale depend du regime 
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d'ecoulement et le melangeur coaxial presente un grand avantage, surtout en 
regime laminaire et en debut de regime transitoire. 
En ce qui concerne les nouvelles definitions du nombre de Reynolds et du 
nombre de puissance qui ont ete proposees dans cette these, celles-ci se sont 
averees fort applicables pour differents ratios de Vitesse, differents diametres 
de turbines, differentes configurations du melangeur coaxial et meme pour un 
melangeur de type Superblend et un melangeur a deux arbres excentriques. 
Nous avons egalement effectue la caracterisation de I'hydrodynamique d'un 
melangeur coaxial de type Superblend. Nous avons evalue la performance du 
melangeur en termes du nombre de puissance et du temps de melange. Une 
fois de plus, le mode de rotation co-rotatif a offert les meilleures performances. 
Finalement, nous avons compare differents melangeurs au cours de cette 
etude, dont deux configurations d'un coaxial classique (combinaison turbine 
Rushton - ancre et combinaison Mixel TT - ancre), un coaxial de type 
Superblend, ainsi que deux configurations d'un melangeur a deux arbres 
excentriques (combinaison Deflo-Paravisc et combinaison Mixel TT-Paravisc). 
Comme tous ces systemes ont ete caracterises de la meme fagon en utilisant 
les correlations nouvellement proposees, leur performance a pu etre 
comparee. II a, par ailleurs, ete demontre que le Superblend offrait la meilleure 
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performance en termes de plusieurs criteres d'efficacite de melange : temps de 
melange, energie de melange. Le mode de rotation co-rotatif s'est avere 
meilleur pour tous les scenarios et nous avons prouve que les nouvelles 
correlations sont applicables pour tous les melangeurs. 
Ceci nous permet de conclure que le mode co-rotatif est constamment plus 
performant que le mode contra-rotatif. Son utilisation est done fortement 
suggeree. Pour le meme nombre de Reynolds, le melangeur Superblend 
presente egalement les meilleures performances, nous conseillons son 
utilisation, surtout lorsque Poperation se fait en regime laminaire ou en debut 
de regime transitoire. 
Ce travail offre done une meilleure comprehension des melangeurs coaxiaux et 
de leur hydrodynamique. II permet de se prononcer sur leur efficacite qui est 
superieure a celle des melangeurs a deux arbres excentriques. II peut done 
servir de base de conception pour les melangeurs coaxiaux ou encore comme 
base pour optimiser I'utilisation de ceux deja en place. 
Afin d'etendre la portee de notre etude, nous aurions pu etudier Pinfluence de 
la taille de I'agitateur central pour tous les types de melangeurs utilises dans le 
cadre de cette these. Par exemple, etudier la performance du melangeur de 
type Superblend avec un agitateur Maxblend™ de diametre egal au tiers du 
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diametre de la cuve et pareillement pour le melangeur a deux arbres 
excentriques. 
En ce qui a trait aux nouvelles correlations proposees, il serait bien de verifier 
leur applicability a d'autres systemes. II serait alors, possible de determiner les 
limites de leur application. Des travaux complementaires seront done 
necessaires pour completer cette verification. 
En termes de comparaison de differents melangeurs, il aurait ete egalement, 
interessant d'examiner d'autres configurations ou encore de pouvoir evaluer un 
melangeur a deux arbres excentriques avec un agitateur interne de diametre 
superieur. Et tout autant, d'etudier en detail le profil d'ecoulement des differents 
melangeurs a I'aide de la technique de velocimetrie par image de particules 
(PIV). En effet, cette technique aurait pu nous aider a comprendre les 
interactions entre les agitateurs et la difference entre les comportements des 
differents melangeurs et des differentes configurations. 
Egalement, il aurait ete interessant d'evaluer I'effet du changement d'echelle, 
cette etude pourrait confirmer ou infirmer les conclusions quant au diametre 
optimal de I'agitateur central selon le regime d'ecoulement. De plus, I'effet du 
changement d'echelle permettrait de verifier I'applicabilite des nouvelles 
correlations proposees et leur universality. 
236 
REFERENCES 
Alvarez, M.M.; Guzman, A.; Elias, M. Experimental visualization of mixing 
pathologies in laminar stirred tank bioreactors. Chem. Eng. Sci. 2005, 60, 
2449-2457. 
Alvarez, M.M.; Arratia, P.E.; Muzzio, F.J. Laminar mixing in eccentric stirred 
tank systems. Can. J. Chem. Eng. 2002, 80, 546-557. 
Alvarez, M.M. Using spatio-temporal asymmetry to enhance mixing in chaotic 
flows: from maps to stirred tanks. Ph.D. thesis, Rutgers University. 2000, 230 
pages. 
Ascanio, G.; Brito-Bazan, M.; Brito-De La Fuente, E.; Carreau, P.J.; Tanguy, 
P.A. Unconventionnal configuration studies to improve mixing times in stirred 
tanks. Can. J. Chem. Eng. 2002, 80, 558-565. 
Aubin, J.; Mavros, P.; Fletcher, D.F.; Bertrand, J.; Xuereb, C. Effect of axial 
agitator configuration (up-pumping, down-pumping, reverse rotation) on flow 
patterns generated in stirred vessels. Chem. Eng. Res. Des. 2001, 79, 845-
856. 
237 
Barar Pour, S.; Fradette, L; Tanguy, P.A. Laminar and slurry blending 
characteristics of a dual shaft impeller system. Chem. Eng. Res. Des. 2007, 85 
(A9), 1305-1313. 
Bertrand, F.; Tanguy, P.A.; Thibault, F. A Three-Dimensional Fictitious Domain 
Method for Incompressible Fluid Flow Problems. Int. J. Num. Meth. Fluids, 
1997,25,719-736. 
Bonnot, S.; Cabaret, F.; Fradette, L; Tanguy, P.A. Characterization of mixing 
patterns in a coaxial mixer. Chem. Eng. Res. Des. 2007, 85 (A8), 1129-1135. 
Bourne, J.R.; Butler, H. An analysis of the flow produced by helical ribbon 
impellers. Trans. Instn Chem. Engrs. 1969, 47,11-17. 
Bourne, J.R.; Butler, H. Some characteristics of helical impellers in viscous 
liquids. AlChE Symposium Series. 1965, 10, 89-96. 
Brito de la Fuente, E. Mixing of rheological complex fluids with helical ribbon 
and helical screw ribbon impellers. Laval University 1992, Quebec City, Ph.D. 
Thesis. 
238 
Cabaret, F.; Bonnot, S.; Fradette, L; Tanguy, P.A. Mixing time analysis using 
colorimetric methods and image processing. Ind. Eng. Chem. Res. 2007, 46 
(14), 5032-5042. 
Cabaret, F.; Rivera, C ; Fradette, L; Heniche, M.; Tanguy, P.A. Performance of 
a dual shaft mixing system in viscous Newtonian liquids mixing. Proceedings of 
the 12th European Conference on Mixing, Bologna, Italy 2006. 
Calderbank, P.H.; Moo-Young, M.B. The power characteristics of agitators for 
the mixing of non-newtonian fluids. Trans. Instn Chem. Engrs. 1961, 39, 337-
347. 
Carreau, P.J.; Patterson, I.; Yap, C.Y. Mixing of viscoelastic fluids with helical-
ribbon agitators - I. Mixing time and flow patterns. The Can. J. Chem. Eng. 
1976,54, 135-142. 
Delaplace, G.; Guerin, R. Melange des produits pateux. Caracteristiques d'un 
systeme agite. Techniques de I'ingenieur. 2006a, Dossier F3-350. 
Delaplace, G.; Guerin, R. Melange des produits pateux. Performances des 
agitateurs. Techniques de I'ingenieur. 2006b, Dossier F3-352. 
239 
Delaplace, G.; Leuliet, J.C; Relandeau, V. Circulation and mixing times for 
helical ribbon impellers. Review and experiments. Experiments in fluids. 2000, 
28, 170-182. 
Delaplace, G.; Leuliet, J.C. Consommation de puissance pour des agitateurs a 
rubans helicoldaux. Entropie. 2000, 36(227), 10-21. 
De la Villeon, J.; Bertrand; F.; Tanguy, P.A.; Labrie, R.; Bousquet, J.; 
Lebouvier, D. Numerical investigation of mixing efficiency of helical ribbons. 
AICHEJ. 1998, 44 (4), 972-977. 
Edwards, M.F.; Baker, M.R.; Godfrey, J.C. Mixing in the Process Industries. 
Second Edition. Chapitre 8 : Mixing of liquids in stirred tanks. Sous la direction 
de N. Harnby, M.F. Edwards et A.W. Nienow. U.K. Butterworth-Heinemann, 
Oxford. 1992. 
Farhat, M.; Fradette, L; Tanguy, P.A. Revisiting the performance of a coaxial 
mixer. Ind. Eng. Chem. Res. 2008, 47(10), 3562-3567. 
Farhat, M.; Rivera, C; Fradette, L; Heniche, M.; Tanguy, P.A. Numerical and 
experimental study of dual-shaft coaxial mixer with viscous fluids. Ind. Eng. 
Chem. Res. 2007, 46(14), 5021-5031. 
240 
Foucault, S.; Ascanio, G.; Tanguy, P.A. Mixing times in coaxial mixers with 
Newtonian and non-Newtonian fluids. Ind. Eng. Chem. Res. 2006, 45(1), 352-
359. 
Foucault, S.; Ascanio, G.; Tanguy, P.A. Power Characteristics in Coaxial 
Mixing: Newtonian and Non-Newtonian Fluids. Ind. Eng. Chem. Res. 2005, 44, 
5036-5043. 
Foucault, S.; Ascanio, G.; Tanguy, P.A. Coaxial Mixer Hydrodynamics with 
Newtonian and non-Newtonian Fluids. Chem. Eng. and Technol. 2004, 27 (3), 
324-329. 
Fradette, L; Thome, G.; Tanguy, P.; Takenaka, K. Power and mixing time 
study involving a Maxblend impeller with viscous Newtonian and non-
Newtonian fluids. Chem. Eng. Res. Des. 2007, 85 (A11), 1514-1523. 
Freund, R.W. A transpose-free quasi-minimum residual algorithm for non-
Hermitian linear systems. SIAMJ. Sci. Comput. 1993, 14, 470-482. 
Germain, E. Choix d'un agitateur lorsque la viscosite varie de 1 centipoise a 
2000 poises. Entropie. 1979, 88, 54-59. 
241 
Gogate, P.R.; Beenackers, A. A.C.M.; Pandit, A.B. Multiple-impeller systems 
with a special emphasis on bioreactors: a critical review. Biochem. Eng. J. 
2000, 6, 109-144. 
Gray, J.B. Batch mixing of viscous liquids. Chem. Eng. Prog. 1963, 59 (3), 55-
59. 
Hall, J.F.; Barigou, M.; Simmons, M.J.H.; Stitt, E.H. Just because it's small 
doesn't mean it's well mixed: ensuring good mixing in mesoscale reactors. Ind. 
Eng. Chem. Res. 2005, 44, 9695-9704. 
Harnby, N.; Edwards, M.F.; Niewnow, A.W. Mixing in the Process Industries. 
Butterworth-Heinemann, New York. 1992. 
Heniche, M.; Tanguy, P.A. A new element-by-element method for trajectory 
calculations with tetrahedral finite element meshes. Int. J. Num. Meth. Eng. 
2006, 67(9), 1290-1317. 
Ho, F.; Kwong, A. A guide to designing. Chem. Eng. 1973, 95-104. 
Holland, F.A.; Chapman, F.S. Liquid mixing and processing in stirred tanks. 
Reinhold Pub. Co., New York. 1966. 
242 
Ibrahim, S.; Nienow, A.W. Particle suspension in the turbulent regime: the 
effect of impeller type and impeller/vessel configuration. Chem. Eng. Res. Des. 
1996,74,679-688. 
Iranshahi, A.; Devals, C; Heniche, M.; Fradette, L; Tanguy, P.A.; Takenaka, K. 
Hydrodynamics characterization of the Maxblend impeller. Chem. Eng. Sci. 
2007,62,3641-3653. 
Khopkar, A.; Fradette, L; Tanguy, P. Hydrodynamics of a dual shaft mixer with 
Newtonian and non-Newtonian fluids. Chem. Eng. Res. Des. 2007, 85, 863-
871. 
Kohler, S.; Hemmerle, W. Analysis of the power characteristic of a coaxial 
agitator with varied diameter and speed ratio inner and outer mixing device. 
11th European Conference on Mixing. Bamberg, 2003. 14-17. 
Kuratsu, M.; Yatomi, R.; Sato, H. Design of versatile reactors. Chem. 
Equipment. 1995, 8, 86-92. 
Kuratsu, M.; Nishimi, H.; Yatomi, R.; Sato, H.; Mishima, M. Mixing reactor 
"Superblend" applied to wide range of viscosity. Sumitomo Heavy Industries 
Technical Review 1994, 42 (124), 82-85. 
243 
Lamberto, D.J., Alvarez, M.M.; Muzzio, F.J. Experimental and computational 
investigation of the laminar flow structure in a stirred tank. Chem. Eng. Sci. 
1999, 54,919-942. 
Lamberto, D.J., Muzzio, F.J., Swanson, P.D. and Tonkovich, A.L. Using time-
dependent TPM to enhance mixing in stirred vessels. Chem. Eng. Sci. 1996, 
57, 733-741. 
Masiuk, S.; Lacki, H. Power consumption and mixing times for newtonian and 
non-newtonian liquids mixing in a ribbon mixer. Chem. Eng. J. 1993, 52, 13-17. 
McCabe, W.L.; Smith, J.C.; Harriott, P. Unit Operations of Chemical 
Engineering. Fourth Edition. McGraw Hill lr., New York. 1985. 
Metzner, A.B.; Feehs, R.H.; Ramos, H.L; Otto, R.E.; Tuthill, J.D. Agitation of 
viscous newtonian and non-newtonian fluids. AlChEJ. 1961, 7, 3-9. 
Metzner, A.B.; Otto, R.E. Agitation of Non-Newtonian Fluids. AlChEJ. 1957, 3 
(1), 3-10. 
Mishima, M. New trend of mixing vessel. Chem. Eng. Jpn. 1992, 56,131-137. 
244 
Mishra, V.P.; Joshi, J.B. Flow generated by a disc turbine: Part III. Effect of 
impeller diameter, impeller location and comparison with other radial flow 
turbines. Trans. IchemE. 1993, 71 (Part A). 
Moo-Young, M.; Tichar, K.; Dullien, F.A.L. Blending efficiencies of some 
impellers in batch mixing. AlChE Journal. 1972, 78(1), 178-182. 
Murakami, Y.; Fujimoto, K.; Shimada, T.; Yamada, A.; Asano, K. Evaluation of 
performance of mixing apparatus for high viscosity fluids. J. Chem. Eng. Japan 
1972,5,297-303. 
Nagata, S.; Nishikawa, M.; Hisayuki, T.; Gotoh, S. Power consumption of 
mixing impellers in pseudoplastic liquids. J. Chem. Eng. Japan. 1971, 4, 72-76. 
Nagata, S.; Yanagimoto, M.; Yokoyama, T. A study of mixing of high viscosity 
liquids. J. Chem. Eng. Japan. 1957, 21, 278-283. 
Nagata, S.; Yanagimoto, M.; Yokoyama, T. Studies on the mixing of high 
viscous liquids. Memoirs of the Faculty of Engineering, Kyoto University 1956, 
18, 444-460. 
245 
Nienow, A.W.; Elson, T.P. Aspects of mixing in Theologically complex fluids. 
Chem. Eng. Res. Des. 1988, 66, 5-15. 
Norwood, K. W.; Metzner, A.B. Flow patterns and mixing rates in agitated 
vessels. AlChEJ. 1960, 6(3), 432-437. 
Novak, V.; Rieger, F. Homogenization efficiency of helical ribbon and anchor 
agitators. Chem. Eng. J. 1975, 9, 63-70. 
Oldshue, J.Y. Fluid Mixing Technology. McGraw-Hill Pub. Co., New York 
(USA). 1983. 
Ottino, J.M. Mixing chaotic advection and turbulence. Ann. Rev. Fl. Mech. 
1990, 22, 207-253. 
Paul, E.L.; Atiemo-Obeng, V.A.; Kresta, S. Handbook of industrial mixing. A. 
John Wiley & Sons, Inc. 2004. 
Parker, N.H. Mixing. Chem. Eng. 1964, 71 (12), 165-169. 
Poux, M. Agitation et melange. Aspects fondamentaux et applications 
industrielles. Chapitre 2 : Presentation des principaux types de systemes 
246 
d'agitation. Sous la direction de C. Xuereb, M. Poux et J. Bertrand. Dunod, 
Paris. 2006. 
Poux, M; Xuereb, Catherine. Agitation et melange. Aspects fondamentaux et 
applications industrielles. Chapitre 3 : Caracterisation globale des systemes 
d'agitation. Sous la direction de C. Xuereb, M. Poux et J. Bertrand. Dunod, 
Paris. 2006. 
Rieger, F.; Novak, V. Homogenization efficiency of helical ribbon agitators. 
Chem. Eng. J. 1986, 33, 143-150. 
Rivera, C; Foucault, S.; Heniche, M.; Espinosa-Solares, T.; Tanguy, P.A. 
Mixing analysis in a coaxial mixer. Chem. Eng. Sci. 2006, 61 (9), 2895-2907. 
Rivera, C; Heniche, M.; Ascanio, G.; Tanguy, P.A. A virtual finite element 
model for centered and eccentric mixer configurations. Comput. Chem. Eng. 
2004, 28, 2459-2468. 
Roustan, M. Agitation, melange, caracteristiques des mobiles d'agitation. 
Techniques de I'ingenieur. 1999, J3 802, 1-10. 
247 
Rudolph, L; Schafer, M.; Atiemo-Obeng, V.; Kraume, M. Experimental and 
numerical analysis of power consumption for mixing of high viscosity fluids with 
a co-axial mixer. Chem. Eng. Res. Des. 2007, 85 (A5), 568-575. 
Rushton, J.H.; Costich, E.W.; Everett, H.J. Power characteristics of mixing 
impellers. Chem. Eng. Prog. 1950, 46(9), 467-476. 
Soliman, M.G. Agitation de fluides visqueux pseudoplastiques par un double 
ruban helicoidal. I.N.P., Toulouse, France 1985, Ph.D. Thesis. 
Takahashi, K.; Horiguchi, H.; Mishima, M.; Yatomi, R. Mixing characteristics in 
a vessel agitated by large paddle impeller Maxblend. Proceedings of the 12th 
European Conference on Mixing, Bologna, Italy 2006. 
Takenaka, K.; Yatomi, R.; Morinaga, S.; Tanguy, P.A. Comparison of solid-
liquid mixing performance between a pitched blade turbine and the Maxblend 
impeller. Proceedings of the 12th European Conference on Mixing, Bologna, 
Italy 2006. 
Takenaka, K.; Takahashi, K.; Bujalski, W.; Nienow, A.W.; Paolini, S.; Paglianti, 
A.; Etchells, A.W. Mixing time for different diameters of impeller at a high solid 
concentration in an agitated vessel. J. Chem. Eng. Jap. 2005, 38(5), 309-315. 
248 
Tanguy, P.A.; Thibault, F. Power consumption in the turbulent regime for a 
coaxial mixer. Can. J. Chem. Eng. 2002, 80(4), 601-603. 
Tanguy, P.A.; Thibault, F.; Brito-de la Fuente, E.; Espinosa-Solares, T.; 
Tecante, A. Mixing performance induced by coaxial flat blade-helical ribbon 
impellers rotating at different speeds. Chem. Eng. Sci. 1997, 52 (11), 1733-
1741. 
Tanguy, P.A.; Lacroix, R.; Bertrand, F.; Choplin, L; Brito de la Fuente, E. Finite 
element analysis of viscous mixing with an helical ribbon screw impeller. 
AICHE J. 1992, 38 (6), 939-944. 
Tatterson, G.B. Fluid mixing and gas dispersion in agitated tanks. Texas: 
McGraw-Hill. 1991. 548 pages. 
Thibault, F. Analyse du procede de melange solide-liquide: application a la 
preparation des sauces de couchage du papier. Ph.D. thesis, Chemical 
Engineering Department, Ecole Polytechnique de Montreal. 1999, 252 pages. 
Thibault, F.; Tanguy, P.A. Power-draw analysis of coaxial mixer with Newtonian 
and non Newtonian fluids in the laminar regime. Chem. Eng. Sci. 2002, 57, 
3861-3872. 
249 
Yao, W.; Mishima, M.; Takahashi, K. Numerical investigation on dispersive 
mixing characteristics of Maxblend and double helical ribbons. Chem. Eng. J. 
2001, 84 (14), 565-571. 
Yatomi, R.; Takenaka, K.; Morinaga, S.; Takahashi, K.; Tanguy, P.A. Large 
paddle impeller for enhancing surface aeration: application to polymerization 
reactor with liquid level change. Proceedings of the 12th European Conference 
on Mixing, Bologna, Italy 2006. 
Zhou, G.; Tanguy, P.A.; Dubois, C. Power consumption in a double planetary 
mixer with non-newtonian and viscoelastic materials. Trans IChemE. 2000, 78 
(part A), 445-453. 
Zlokarnik, M. Stirring; Theory and Practice. Wiley-VCH Verlag GmbH, 
Weinheim (Federal Republic of Germany). 2001. 
250 
ANNEXE : ANALYSE D'ERREURS 
L'analyse d'erreurs sur les mesures de puissance a ete effectuee. II a ete 
etabli, qu'en regime laminaire, I'erreur sur la mesure de couple est tres faible. 
Par contre, en regimes transitoire et turbulent, cette erreur devient plus elevee. 
Nous avons utilise la methode de Kline et McClintock pour le calcul d'erreur. 
Cette methode s'appuie sur la relation suivante : 
A*=,I —Ax. 3K: i=\ A-1 
Ainsi, utilisant les nouvelles correlations pour le nombre de Reynolds et le 
nombre de puissance ci-apres, nous avons derive ces relations par rapport a 
chacun des termes non constants dont Nj, N0 ainsi que Ptot et nous avons 
applique I'equation A-1 pour la somme des erreurs. Pour le terme Ptot, nous 
avons derive I'equation A-4 par rapport a Nj, N0, J\ et T0. 
M 
p 





Nous presentons ici un exemple de calcul pour Panalyse d'erreurs pour le 
coaxial classique combinant une turbine Rushton de 15.8 cm de diametre 
couplee avec une ancre. Les composantes de ce systeme avaient chacune sa 
propre limite en precision. Ainsi, nous avons les donnees suivantes : 
I'erreur sur le couplemetre de la turbine centrale est de 0.1% 
pleine echelle, cette echelle etant 22,6 N-m, c'est-a-dire a 
± 0,0226 N-m; 
I'erreur sur le couplemetre de I'ancre est de 0.5% pleine 
echelle (Type Vibrac) correspondant a 11,3 N-m, i.e. 
± 0,0565 N-m; 
I'erreur sur les tachymetres de la turbine centrale et de 
I'ancre est de 0,1 RPM. 
Ainsi, nous avons calcule les differentes incertitudes sur les mesures. Voici un 
graphique (Figure A-1) representant I'erreur sur les mesures de Np et de Re 
pour le coaxial Rushton 15.8 cm-Ancre. 
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Figure A-1 - Representation des barres d'erreurs en regimes laminaire, 
transitoire et turbulent pour le coaxial Rushton 15.8 cm couplee avec 
I'ancre 
Nous presentons aussi un agrandissement pour les differents regimes 
d'ecoulement. 
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Figure A-2 - Representation des barres d'erreurs en regime laminaire 










Figure A-3 - Representation des barres d'erreurs en regimes transitoire 
et turbulent pour le coaxial Rushton 15.8 cm couplee avec I'ancre 
A partir des graphiques precedents, Figure A-2 pour le regime laminaire et 
Figure A-3 pour les regimes transitoire et turbulent, nous pouvons confirmer 
que I'erreur augmente lorsque le Reynolds augmente. De plus, I'erreur sur le 
nombre de puissance est plus grande que I'erreur sur le nombre de Reynolds. 
Ceci est tout a fait normal puisque le Np est influence par I'erreur sur la mesure 
de couple en plus de I'erreur sur la mesure de la Vitesse. 
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Maintenant, si nous revenons a notre comparaison des differentes turbines 
Rushton de 9; 12,5; 15,8 et 20 cm de diametres couplees a I'ancre, nous 
pouvons voir a la Figure A-4 que les erreurs sur le nombre de puissance 
confirment nos conclusions. Ainsi, il est possible de tracer une courbe de 
puissance unique pour tous les diametres de turbine centrale puisque les 









• 9 cm co-rotating 
• 9 cm counter-rotating 
9 cm turbine only 
x 12,5 cm co-rotating 
X 12,5 cm counter-rotating 
+ 12,5 cm turbine only 
-15,8 co-rotating 
- 1 5 , 8 counter-rotating 
o 15,8 turbine only 
20 cm co-rotating 
20 cm counter-rotating 
A 20 cm turbine only 
m pVi 
10 100 1000 10000 
Re 
Figure A-4 - Analyse d'erreurs turbines Rushton de divers diametres 
couplees a I'ancre 
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Maintenant du cote temps de melange, nous faisons reference ici aux travaux 
de Cabaret et al. (2007) ainsi que les travaux de Bonnot et al. (2007). Ces 
auteurs ont propose la technique d'analyse d'images comme une methode 
robuste, reproductible et facile a utiliser. Cabaret et al. (2007) ont prouve son 
application pour differentes conditions d'illumination, differents systemes de 
melange et differents traceurs. Voici un tableau resumant les avantages et les 
inconvenients de cette methode. 
Table A-1 : Avantages et inconvenients de la methode de temps de 
melange et de la technique d'analyse d'images (Cabaret et al., 2007) 
Avantages Inconvenients 
Non-intrusive 
Permet d'identifier les zones non 
melangees 
Permet d'avoir le temps de melange 




Valable pour differentes conditions 
d'illumination 
Valide pour differents endroits 
d'injection 
Efficace pour differents traceurs 
Peut etre utilisee pour des 
systemes a simple ou multiples 
agitateurs 
Permet de comparer des agitateurs 
en se basant sur I'efficacite de 
melange 
Besoin d'une cuve transparente 
Effet de la resolution de la camera 
doit etre pris en compte 
Non valable encore pour une 
mesure en 3D, done analyse 
seulement en 2D 
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Ainsi, I'etude de Cabaret et al. (2007) sur la technique d'analyse d'images 
prouve I'applicabilite de la methode de mesure des temps de melange et elle 
permet de conclure sur son efficacite et sa robustesse. Cette technique a ete 
soumise a plusieurs tests durant les travaux et Cabaret et al. (2007) et ceux-ci 
nous ont permis de I'utiliser sans craintes. 
D'un autre cote, nous pouvons rappeler les travaux de Bonnot et al. (2007) qui 
ont ete faits sur le meme melangeur coaxial classique utilise lors de cette 
these. Nous pouvons referer a leur analyse d'erreurs sur la methode de temps 
de melange. Ainsi, pour un cas ou la turbine centrale tournait, que I'ancre etait 
au repos et que le nombre de Reynolds etait egal a 60, Bonnot et al. (2007) ont 
effectue quatre tests de temps de melange a I'aide de la technique et ils ont 
conclu sur la reproducitibilite de celle-ci (Figure A-5). 
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Figure A-5 - Analyse de la reproducitibilite de la methode d'analyse 
d'images pour le temps de melange (Bonnot et al., 2007) 
Ceci conclut done notre analyse d'erreurs sur les resultats experimentaux 
presentes lors de cette these et fait la lumiere sur les causes d'erreurs et leur 
amplitude. 
